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3Determinación de la cinética de la oxidación catalítica del naftaleno
RESUMEN
En este trabajo, se ha utilizado un reactor de lecho fijo, para investigar la actividad de 
cuatro catalizadores de óxido de cerio mesoporosos (KIT-6 CeO2 XX; XX = 100, 80, 60, 40) de 
estructura ordenada en la oxidación total del naftaleno. Estos catalizadores fueron sintetizados
mediante un método basado en la utilización de plantillas, denominado “nanocasting”. El 
catalizador KIT-6 CeO2 80 resultó ser el más activo de los ensayados mostrando una alta 
selectividad hacia CO2. Los resultados cinéticos de la oxidación del naftaleno sobre este 
catalizador, obtenidos en ausencia de influencia de los procesos de difusión, mostraron orden 
uno respecto al naftaleno y al oxígeno. Se observó que ninguno de los modelos mecanísticos 
propuestos (Eley-Rideal, Langmuir-Hinshelwood y Mars-van Krevelen) ajusta los datos 
experimentales obtenidos. La complejidad de las reacciones que tienen lugar en la superficie 
catalítica así como los errores experimentales asociados fundamentalmente a la generación del 
naftaleno por sublimación, contribuyeron a no poder ajustar los datos experimentales de 
oxidación del naftaleno a ninguna ecuación mecanística.
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NOMENCLATURA
-rNp velocidad de desaparición de naftaleno (gNp·gcat
-1·s-1)
-rNp0 velocidad inicial de desaparición de naftaleno (gNp·gcat
-1·s-1)
-rNpobs velocidad observada de desaparición de naftaleno (gNp·gcat
-1·s-1)
-rO2 velocidad de desaparición de oxígeno (gNp·gcat
-1·s-1)
a superficie de catalizador por unidad de masa (m2·kg-1)
A0 factor preexponencial de la ecuación de Arrhenius (ml·gcat
-1·s-1)
C concentración de naftaleno en el interior de la partícula catalítica (mol·m-3)
CB concentración de naftaleno en la fase gas (mol·m
-3)
CNp,0 concentración de naftaleno a la entrada del reactor (mol·m
-3)
CO2,0 concentración de oxígeno a la entrada del reactor (mol·m
-3)
CNp,ml concentración de naftaleno media logarítmica entre la entrada y la salida del reactor
cp calor específico (kJ·mol
-1·K-1)
CS concentración de naftaleno en la superficie del sólido (mol·m
-3)
D coeficiente de difusión (cm2·s-1)
DAB difusividad global (cm
2·s-1)
De coeficiente de difusión efectiva (cm
2·s-1)
DK difusividad de Knudsen (cm
2·s-1)
dp diámetro de partícula (m)
Ea energía de activación (J·mol
-1)
FNp0 caudal másico de entrada al reactor de naftaleno (gNp·s
-1)
FO20 caudal másico de entrada al reactor de oxígeno (gNp·s
-1)
G caudal másico total (kg·m-2·s-1)
h coeficiente de transmisión de calor (W·m-2·K-1)
jA factor j Colburn
jH factor j Colburn
k constante cinética (ml2·gcat
-1·gNp
-1·min-1)
k' constante cinética aparente (ml·gcat
-1·s-1)
ke conductividad térmica efectiva (W·m
-1·K-1)
kf conductividad térmica de la fase fluida (W·m
-1·K-1)
kg coeficiente de transferencia de materia (m·s
-1)
kobs constante cinética observada (ml·gcat
-1·s-1)
(k)s constante cinética aparente a TS (ml·gcat
-1·s-1)
kt conductividad térmica del catalizador (W·m
-1·K-1)
Le longitud equivalente (m)
m orden de reacción respecto al oxígeno
M peso molecular (g·mol-1)
n orden de reacción respecto al naftaleno
P0 presión de saturación (kPa)
PNp presión parcial de naftaleno (kPa)
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PNp0 presión parcial entrada al reactor de naftaleno (kPa)
PO2 presión parcial de oxígeno (kPa)
Q caudal volumétrico (mlN·min-1)
r variable radio de la partícula catalítica (m)
R radio de la partícula catalítica (m)
Re número de Reynolds
re radio medio de poro (cm)
Rg constante de los gases ideales (J·mol
-1·K-1)
Sc número de Schmidt
T temperatura (K)
Tb temperatura de la fase gas (K)
To temperatura del centro de la partícula catalítica (K)
Tr temperatura de reacción (K)
Ts temperatura de la superficie del sólido (K)
W masa de catalizador (g)
XNp conversión de naftaleno
Símbolos griegos
? parámetro del calor de reacción
?? separación entre nodos en la partícula catalítica (concentración)
??t separación entre nodos en la partícula catalítica (temperatura)
?? entalpía de reacción (kJ·mol-1)
?A factor de expansión 
?p porosidad del catalizador
?l porosidad del lecho
? variable adimensional para la concentración
?t variable adimensional para la temperatura
? número de Arrhenius
? variable adimensional para el radio (perfil de concentración)
?t variable adimensional para el radio (perfil de temperatura)
φ módulo de Thiele
? densidad (kg·m-3)
?ap densidad aparente de la partícula (kg·m-3)
?p factor de tortuosidad
? viscosidad (Pa·s)
?AB???AB constantes de la función de Lennard-Jones de energía potencial para el par molecular ????????????????????
? factor de eficacia
?0 factor de eficacia global
?AB integral de colisión
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Abreviaturas
CCD Charge-Coupled Device
COVs Compuestos orgánicos volátiles
EDX Espectroscopía de energía dispersiva de rayos X
FID Detector de Ionización de llama
FWHM Anchura a la altura media de la banda Raman principal
HAPs Hidrocarburos aromáticos policíclicos
HCP Hexagonal compacta
HR-TEM Espectroscopía electrónica de transmisión de alta resolución
IPPC Integrated Prevention of Pollution Control
Np Naftaleno
SAED Difracción de electrones de área seleccionada
SEM Espectroscopía electrónica de barrido
TCD Detector de conductividad térmica
TEM Espectroscopía electrónica de transmisión
TPR Reducción a temperatura programada
XRD Difracción de rayos X
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1. INTRODUCCIÓN
En los últimos años, la legislación medioambiental ha impuesto límites muy restrictivos
en cuanto a las emisiones atmosféricas. Estos también afectan a los hidrocarburos aromáticos 
policíclicos (HAPs), una familia de contaminantes atmosféricos que son liberados a la atmósfera 
procedentes fundamentalmente de combustiones incompletas o de la pirólisis de material 
orgánico [1, 2]. Sus emisiones están asociadas principalmente con el petróleo y sus derivados, 
gas natural, carbón y madera usados en la generación de energía [3, 4, 5]. El aumento de la 
concentración urbana de HAPs está asociada con graves consecuencias para la salud pues
muchos de ellos son carcinógenos y/o mutagénicos [6, 7]. Debido a su alta volatilidad y 
reactividad, los hidrocarburos aromáticos policíclicos pueden ser liberados a la atmósfera sobre 
materia particulada o en fase gas. Mientras que la materia particulada puede ser atrapada en 
fuentes estacionarias usando sistemas de tratamiento tales como ciclones o precipitadores 
electrostáticos, el control de las emisiones de HAPs en fase gas resulta más complicado [4].
Diversas tecnologías han sido desarrolladas para reducir las emisiones de HAPs. Estas 
incluyen la biodegradación, absorción, adsorción, haz de electrones de alta energía y la 
oxidación catalítica [5, 8, 9]. Entre ellas, la oxidación catalítica ha demostrado ser una de los 
métodos más prometedores para la oxidación total de HAPs a dióxido de carbono y agua. La 
posibilidad de operar a menores temperaturas y la mayor selectividad a CO2 que los otros 
métodos la convierten en una de las técnicas más efectivas y económicamente viables para la 
destrucción de HAPs [4, 10]. A diferencia de la oxidación térmica, la oxidación catalítica 
permite operar con corrientes de efluentes diluidas (< 1% HAPs [10]) y a menores temperaturas, 
con el consiguiente ahorro energético [4]. 
El naftaleno es el compuesto más volátil y el menos tóxico de los HAPs. Por tanto, es el 
que se toma como modelo para estudiar este grupo de contaminantes; la información obtenida 
para el naftaleno puede utilizarse para mejorar las técnicas de eliminación de los otros HAPs 
[11].
En el ámbito de la oxidación catalítica, se comenzó utilizando catalizadores de metales 
nobles tales como platino, platino combinado con vanadio o paladio soportados sobre alúmina. 
Asimismo, se han probado también diferentes soportes tales como SiO2, TiO2, SnO2 o ZrO2 [1]. 
Pese a que este tipo de catalizadores han demostrado ser los más activos para la completa 
oxidación de HAPs [1, 3, 12], su elevado precio ha impulsado el desarrollo de nuevos 
materiales. Además, en algunos casos como el del platino soportado sobre alúmina, se ha 
encontrado que se producen otros productos (derivados del naftaleno o productos derivados de 
la descomposición del naftaleno [13]) aparte de dióxido de carbono y agua, que en la mayoría 
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de los casos presentan una toxicidad mayor que el propio naftaleno. Ante esta situación, se ha
probado la aplicación de otros óxidos metálicos tales como el cobalto, el molibdeno y el 
wolframio soportados sobre alúmina, demostrándose que su actividad es muy inferior
comparada con la de un catalizador de platino o paladio. Mientras los últimos alcanzaban el 
100% de conversión de naftaleno a CO2 a 200ºC, los primeros necesitaban temperaturas 
superiores a 400ºC [12].
Recientemente, las investigaciones se han comenzado a centrar en el uso de 
catalizadores basados en óxidos metálicos para la reducción de las emisiones de HAPs [3, 11]. 
Ejemplos de ello son el MnOx, CuO, ZnO, Fe2O3, CeO2 o TiO2 [8]. Este tipo de materiales son 
más económicos y tienen una mayor tolerancia al envenenamiento que los metales nobles. Pese 
a que inicialmente este tipo de catalizadores presentaban actividades inferiores a las de los 
catalizadores basados en metales nobles, nuevas vías de síntesis o la combinación de dos óxidos 
metálicos diferentes [14], han permitido el desarrollo de catalizadores más activos para la
oxidación completa de los hidrocarburos aromáticos policíclicos.
Entre un extenso rango de catalizadores de óxidos metálicos, el óxido de cerio (CeO2) 
ha demostrado ser un posible candidato para el tratamiento de este tipo de emisiones, 
especialmente de naftaleno [3, 14]. El CeO2 puede ser preparado mediante diferentes 
procedimientos tales como reacciones redox, métodos de precipitación homogénea, pirólisis, 
etc. [3, 15], si bien, se ha demostrado que el CeO2 más activo para la oxidación total del 
naftaleno es aquel obtenido a partir de la precipitación homogénea con urea, obteniéndose un 
catalizador más activo que aquellos basados en metales nobles [3]. Su excelente actividad para 
la oxidación del naftaleno es una combinación de habilidad para transportar oxígeno, elevada 
área superficial y excelentes propiedades redox que le permiten pasar de su forma oxidada a la 
reducida o viceversa fácilmente (Ce3+ - Ce4+) [3, 14] (Véase Apéndice 1, sección 1.3).
La síntesis de óxidos inorgánicos de alta superficie específica, ha supuesto numerosas 
mejoras en el ámbito de las reacciones catalíticas. De hecho, en la combustión catalítica de 
compuestos orgánicos volátiles (COVs), el aumento de la superficie específica ha derivado no 
solo en un aumento de la actividad sino también en un aumento de la velocidad de la reacción 
de oxidación [16, 17, 18]. Sin embargo, la síntesis de este tipo de materiales, a menudo requiere 
de una importante cantidad de compuestos orgánicos, reactivos de elevado precio y sofisticados 
métodos de preparación [19, 20]. Todos estos inconvenientes, pueden ser resueltos mediante la 
síntesis basada en “nanocasting”, especialmente si se emplea sílica como plantilla externa.
La síntesis de óxidos inorgánicos por el método de “nanocasting” comporta el llenado 
de los poros de la plantilla externa con precursores del óxido metálico. Por ello, el progreso de 
Introducción
11
estos óxidos metálicos está determinado por la forma y el tamaño de los poros de la plantilla 
externa. Una vez que el óxido metálico ha sido sintetizado, se elimina la plantilla, obteniéndose
óxidos inorgánicos de elevada superficie específica, pese a ser calcinados a altas temperaturas 
(550ºC) [21].
En cuanto a la cinética, dependiendo del tipo de catalizador, los modelos de Eley-
Rideal, Langmuir-Hinshelwood y Mars-van Krevelen han sido usados para el ajuste de los datos
experimentales. En algunos casos, se ha observado que la velocidad de reacción sólo depende de 
la concentración de naftaleno; la concentración de oxígeno sólo tiene influencia a temperaturas 
bajas (< 140ºC [12]) a las que la quimisorción del oxígeno parece ser la etapa limitante de la 
velocidad. En otros casos, se ha observado que el oxígeno ejerce influencia en la velocidad de 
reacción, incluso con exceso de oxígeno en el sistema [14].
El presente trabajo ha sido realizado en el Instituto de Carboquímica, en el 
departamento de Energía y Medio Ambiente dentro del grupo de Investigación Medioambiental. 
En él, se investigó la actividad de cuatro óxidos metálicos mesoporosos de estructura ordenada 
basados en óxido de cerio (IV), como catalizadores en la reacción de oxidación total del 
naftaleno. Estos catalizadores se han denominado como KIT-6 CeO2 XX, donde XX es 40, 60, 
80 y 100. KIT-6 hace referencia al tipo de plantilla utilizada, CeO2 a la naturaleza del óxido 
metálico y XX a la temperatura que se empleó durante la síntesis de la sílica utilizada como 
plantilla externa. Así, estos catalizadores se sintetizaron usando sílica KIT-6 como plantilla 
externa. Este proceso de síntesis comprendió varios pasos como son i) la síntesis de la plantilla 
externa, ii) la incorporación de precursores de CeO2 en la plantilla de sílica mesoporosa, iii) la 
calcinación del material para la conversión de las sales de cerio a CeO2 y iv) la eliminación de la 
sílica con NaOH. Se previó que las variaciones de la temperatura de envejecimiento en el 
proceso de preparación de la KIT-6 (100, 80, 60, 40ºC) dieran lugar a plantillas de sílica con 
estructura ordenada de diferente grosor de pared, lo que durante el proceso de síntesis condujo, 
finalmente, a óxidos metálicos mesoporosos de estructura ordenada con diferentes 
características.
Una vez obtenidas las curvas de actividad de estos catalizadores y con los resultados de 
su caracterización, se seleccionó el más activo de todos ellos para llevar a cabo el estudio 
cinético. Asimismo, se compararon las curvas de actividad del catalizador más activo con el 
catalizador de óxido de cerio obtenido a partir de la precipitación homogénea con urea, que 
recientemente ha demostrado ser uno de los mejores catalizadores para la oxidación total del 
naftaleno [1, 3].
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Posteriormente, se determinaron las condiciones de operación en donde las etapas 
físicas de difusión en el exterior y en el interior de las partículas de catalizador, no ejercen 
influencia, y por ello pueden despreciarse. En dichas condiciones, se dedujo la ecuación 
cinética.
Tras fijar las condiciones de operación para llevar a cabo el estudio cinético, 
inicialmente se estudió el efecto que tenía sobre la conversión del naftaleno a la salida del 
reactor la variación de la masa de catalizador. Para la obtención de los datos experimentales, los
parámetros seleccionados fueron la temperatura de reacción y la concentración de entrada al 
reactor de naftaleno. Los resultados obtenidos se utilizaron para determinar la ecuación cinética 
empírica del proceso de oxidación, y los órdenes de reacción de los dos reactivos involucrados 
en el proceso, el naftaleno y el oxígeno. Posteriormente, se obtuvieron los datos experimentales 
que derivan en la ecuación mecanística del proceso de oxidación. Para ello, se fijó la masa de 
catalizador y se escogieron como parámetros la temperatura del reactor, y las concentraciones 
de entrada al reactor de oxígeno y de naftaleno. Se probaron los modelos de Eley-Rideal, 
Langmuir-Hinshelwood y Mars-van Krevelen para el ajuste de los datos experimentales.
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2. OBJETIVOS
Los hidrocarburos aromáticos policíclicos, han sido considerados como carcinógenos y 
como compuestos peligrosos para el medio ambiente. Sus emisiones, procedentes 
principalmente de la combustión de materia orgánica, han sido relacionadas con graves riesgos 
para la salud por lo que se han impuesto límites muy restrictivos en cuanto a su liberación a la 
atmósfera. La combustión catalítica es una de las técnicas más económicas y efectivas para la 
eliminación de HAPs en corrientes de gas efluentes de procesos de combustión.
Por estos motivos, los objetivos de este proyecto son los siguientes:
- Evaluar el comportamiento de cuatro diferentes óxidos metálicos mesoporosos de 
estructura ordenada basados en óxido de cerio en la eliminación de naftaleno.
- Caracterizar los cuatro catalizadores sintetizados para relacionar su estructura con 
su actividad catalítica.
- Determinar las condiciones en que los procesos de difusión interna y externa 
ejercen influencia sobre la velocidad de la reacción de oxidación.
- Realizar los estudios cinéticos pertinentes para determinar la ecuación cinética y la 
ecuación mecanística del proceso de oxidación del naftaleno.
- Obtener los perfiles de concentración y temperatura en el interior de la partícula 
catalítica, necesarios para el posterior diseño del reactor catalítico.
Inicialmente, en la propuesta se presentó como título del trabajo de investigación 
“Determinación de la cinética de la oxidación catalítica del naftaleno”. Actualmente, y a la vista 
de los objetivos planteados y los resultados obtenidos, el trabajo presentado tiene una mayor 
extensión y abarca más allá de la obtención de la ecuación cinética.
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3. EXPERIMENTAL
3.1.DESCRIPCIÓN DEL EQUIPO
La Figura 1 muestra un esquema del sistema de reacción utilizado. Como fuente de 
naftaleno (unidad 4) se dispone de unos 10 gramos de este compuesto, contenidos en un tubo de 
acero inoxidable de 9.5 mm (3/8”) cuyo diámetro interno es de 7 mm, tapados con lana de 
vidrio en ambos extremos. La temperatura del tubo se mantiene constante para asegurar una 
concentración fija de naftaleno, mientras que el resto del montaje se mantiene a una temperatura 
superior, alrededor de 150ºC, para prevenir la condensación indeseada de hidrocarburos. La 
concentración de naftaleno generado por la fuente alcanza el estado estacionario 
aproximadamente después de una hora a la temperatura deseada.
Figura 1. Diagrama de flujos del proceso de oxidación catalítica del naftaleno.
El flujo de reactantes es transportado por una mezcla de gases (80% He y 20% O2) cuyo 
flujo es de 50 mlN·min-1. El catalizador se sitúa en el centro de un tubo de cuarzo de 9.5 mm 
(3/8”) cuyo diámetro interno es de 7 mm, tapado en ambos extremos por lana de vidrio. Los 
gases procedentes del reactor, son introducidos en un cromatógrafo de gases Varian CP-3800, 
equipado con tres columnas: una columna capilar y dos columnas empaquetadas. En la primera,
se realiza la separación del naftaleno, mientras que en las otras dos se separan los gases
permanentes y el CO2. Las especificaciones de estas columnas se describen en el Apéndice 2-
2.1. Dispone de dos detectores: un detector de ionización de llama (FID) para detectar el 
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naftaleno; y un detector de conductividad térmica (TCD) para detectar el dióxido de carbono y 
el oxígeno. Como puede verse en la Figura 1, el sistema está totalmente automatizado; desde un 
ordenador central se controlan las temperaturas del generador de naftaleno y del reactor, así 
como los flujos de gases reaccionante e inerte.
3.2.SÍNTESIS DE LOS CATALIZADORES
En este trabajo, los catalizadores de CeO2 han sido sintetizados por el método 
denominado “nanocasting” usando KIT-6 como plantilla externa y Ce(NO3)3·6H2O como 
precursor del CeO2. Este método de síntesis, detallado en el Apéndice 3-3.1, comprende la 
incorporación de precursores de CeO2 en la plantilla de sílica mesoporosa, su conversión a CeO2
y la eliminación de la sílica con NaOH. El resultado son óxidos mesoporosos con un tamaño de 
cristalito pequeño (en torno a 5-10 nm) [21], una elevada superficie específica y una estructura 
mesoporosa altamente ordenada y con gran similitud a la mesostructura cúbica Ia3d de la KIT-6
pese a ser calcinados a altas temperaturas (550ºC). Estas propiedades hacen a estos materiales
muy valiosos para su aplicación como catalizadores.
3.3.CARACTERIZACIÓN DE LOS CATALIZADORES
Para caracterizar los catalizadores se utilizaron diversas técnicas analíticas 
instrumentales:
§ Difracción de rayos X (XRD): se obtuvieron difractogramas para cada uno de los 
catalizadores estudiados, utilizando un difractómetro Bruker D8 Advance de haz 
monocromático Cu K?????????? nm, 40 kV, 40 mA).
§ Espectroscopía Raman: se utilizó un espectrómetro Raman (Horiba Jobin Yvon HR800 
UV), para determinar el espectro Raman. Éste, utiliza un láser de luz verde (532 nm), 
operado a 40 mW, y un detector CCD (charge-coupled device) refrigerado por aire.
§ Adsorción de N2 a 77 K: esta técnica se utilizó para determinar la isoterma de adsorción 
y mediante la aplicación de la ecuación de Brunauer–Emmett–Teller (BET) permitió 
determinar la superficie específica del material. Para ello se usó la unidad Micromeritics 
ASAP 2000 V2.04.
§ Reducción a temperatura programada (TPR): se llevaron a cabo en la unidad 
Micromeritics Autochem II con un detector TCD. Para todos los experimentos se utilizó 
un flujo constante de 50 ml·min-1 con 10% de hidrógeno en argon como gas reductor. Se 
estudió el rango de temperaturas entre 30ºC y 750ºC en incrementos de 10ºC·min-1. Para 
cada experimento se utilizaron 0.30 gramos de catalizador.
§ Microscopías electrónicas de barrido y de transmisión (SEM, TEM y HR-TEM), 
difracción de electrones de área seleccionada (SAED) y espectroscopía de energía 
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dispersiva de rayos X (EDX): se utilizó un microscopio modelo Field Emission Gun 
(FEG) TECNAI G2 F20 operado a 200 kV.
3.4.ACTIVIDAD CATALÍTICA
Inicialmente, con el reactor vacío, se llevaron a cabo ensayos para estudiar la oxidación 
del naftaleno en fase homogénea, es decir, sin catalizador. El reactor se calentó desde 100 hasta 
350ºC a una velocidad de 10ºC·min-1. Se observó que la descomposición del naftaleno era 
despreciable a temperaturas inferiores a 350ºC, lo que sugiere que toda reacción de oxidación a 
temperatura inferior a 350ºC es debida a la presencia del catalizador (Figura 3.11, Apéndice 3-
3.6).
El número de catalizadores ensayados ha sido de cuatro: KIT-6 CeO2 100, KIT-6 CeO2
80, KIT-6 CeO2 60 y KIT-6 CeO2 40. Para cada uno de ellos se ha realizado un estudio para 
comprobar su actividad catalítica. La alimentación al reactor contenía en todos los casos 
alrededor de 450 ppm de naftaleno en una mezcla de 20% de oxígeno y 80% de helio. El flujo 
de gases fue de 50 mlN·min-1, y los 50 mg de catalizador utilizados en cada ensayo fueron 
empaquetados para obtener una velocidad espacial de 100000 h-1. La actividad catalítica se 
midió en el rango de temperaturas entre 100 y 350ºC, a intervalos de 25ºC. Los datos 
experimentales se obtuvieron una vez alcanzado el equilibrio de adsorción del naftaleno. Para 
cada temperatura se hicieron cuatro análisis de los que se tomó el valor medio. Se incrementó la 
temperatura de reacción y se siguió el mismo procedimiento para determinar cada uno de los 
puntos.
La actividad catalítica se expresó como rendimiento a CO2. Se ha escogido el 
rendimiento a CO2 en lugar de la conversión de naftaleno a la salida porque dado que el 
naftaleno es una molécula poliaromática puede adsorberse fácilmente sobre materiales de 
elevada área superficial, lo que puede conducir a una sobreestimación de la actividad de los 
catalizadores [1, 12].
3.5.ESTUDIOS CINÉTICOS
Para minimizar los efectos de transferencia de materia y energía (Apéndice 5), los 
estudios cinéticos se han llevado a cabo a bajas temperaturas de reacción con conversiones 
inferiores al 15%. Las temperaturas de reacción escogidas fueron 200, 210, 220 y 230ºC. Para 
una velocidad espacial constante de 80000 h-1, la concentración de naftaleno a la entrada del 
reactor se varió entre 250 y 720 ppm, y la concentración de oxígeno (5, 10, 15 y 20% v/v) se 
ajustó mediante tres controladores de flujo para variar las proporciones oxígeno-helio en el gas 
portador.
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4. RESULTADOS Y DISCUSIÓN
4.1.CARACTERIZACIÓN DE LOS CATALIZADORES
La Tabla 1 presenta las características de los catalizadores sintetizados en este trabajo. 
Se observa que para la temperatura de envejecimiento de 80ºC de la plantilla KIT-6, 
correspondiente al KIT-6 CeO2 80, se obtuvo la superficie específica más elevada (163 m
2·g-1). 
En vista de los resultados, los catalizadores sintetizados a partir de plantillas con temperaturas 
de envejecimiento medias (80 y 60ºC) presentaron superficies específicas mayores, 163 y 145 
m2·g-1 respectivamente, que aquellos en los que la temperatura de envejecimiento de la plantilla 
fue de 40 ó 100ºC. Este hecho, podría ser atribuido en el caso del KIT-6 CeO2 40 a la presencia 
de sílica residual utilizada en la síntesis, (como se observa por EDX y Raman, Apéndice 3-3.3) 
lo que previene la formación de cristalitos de pequeño tamaño y causa el bloqueo de los poros 
[3] (Tabla 1). En el caso del KIT-6 CeO2 100, la cantidad de sílica es despreciable. Sin 
embargo, tal como se ve en las imágenes de HR-TEM (Figura 3.8, Apéndice 3-3.3), el 
tratamiento a temperaturas más altas produce una estructura más compacta (mayor tamaño de 
cristalito y menor tamaño de poro), con menor superficie específica.
Catalizador
SBET
(m2g-1)
Tamaño de 
cristalito (nm)
Tamaño de 
poro (nm)
Volumen
de poros
(cm3·g-1)
Consumo de 
hidrógeno
???????cat-1)
Contenido 
en sílica 
(% masa)
FWHM 
(cm-1)
TPR
Análisis BET XRD HR-TEM BET BET
Baja T Alta T
EDX Raman
Ce-40 102 9.8 7 6.6 0.23 4.5 242 15.1 25.4
Ce-60 145 9.0 5.5 5.7 0.28 3.1 465 3.1 28.4
Ce-80 163 8.8 5.5 5.2 0.28 10 223 1.7 31.0
Ce-100 133 10 6 5 0.33 8 528 < 1.5 24.5
Tabla 1. Características de los catalizadores de CeO2.
La Figura 3.1 del Apéndice 3 muestra los resultados obtenidos de la difracción de rayos 
X (XRD) para los cuatro catalizadores sintetizados. Los picos de difracción se observaron, en 
todos los casos, a valores de ?? característicos de la estructura cúbica fluorita del CeO2 [3, 15].
Por tanto, variaciones en la temperatura de envejecimiento no produjeron otra fase aparte de la 
ya citada.
El tamaño de cristalito de los catalizadores aparece resumido en la Tabla 1. Se observa, 
que al variar la temperatura de envejecimiento no se producen cambios en el tamaño de 
cristalito apreciables. El menor tamaño de cristalito se correspondió con el KIT-6 CeO2 80 (8.8 
nm) mientras que el resto de catalizadores presentaron tamaños de cristalito similares, en el 
Resultados y discusión
18
rango de 9 a 10 nm. Comentar que en los valores obtenidos a partir de XRD y HR-TEM si bien 
se observa la misma tendencia, XRD da lugar a valores ligeramente mayores.
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Figura 2. Resultados del TPR de los catalizadores de CeO2.
El consumo total de hidrógeno de los catalizadores de óxido de cerio determinado por 
los ensayos TPR aparece en la Tabla 1. Como puede observarse en la Figura 2, aparecen dos 
bandas de reducción. El primer pico, a bajas temperaturas, puede ser atribuido a la reducción de 
las especies de cerio superficial, mientras que el pico a mayor temperatura puede ser atribuido a 
la reducción del oxígeno superficial [22, 23]. Las diferencias observadas entre los catalizadores 
estudiados pueden ser atribuidas a las diferencias en las condiciones de preparación de los 
catalizadores, lo que conlleva diferencias en la estructura superficial [3, 8]. Sin embargo, éstas
no pueden deberse a la sílica residual presente en el catalizador dado que la sílica utilizada como 
soporte durante la preparación no puede sufrir reacciones de reducción [24]. La Tabla 1 también 
muestra la anchura a la altura media (FWHM) de las bandas Raman principales. Como puede 
verse en la Figura 3.3 del Apéndice 3 aparecen dos bandas. Una primera banda sobre 462 cm-1, 
que es característico de las vibraciones de las moléculas de CeO2 y una segunda banda de menor 
intensidad alrededor de 478 cm-1, correspondiente a la sílice amorfa procedente de la sílica 
utilizada como plantilla en la preparación de los catalizadores [25]. Respecto a la banda relativa 
al CeO2, algunos autores [11] han asociado el aumento de la FWHM con una disminución del 
tamaño del cristalito y/o una mayor cantidad de vacantes de oxígeno en el CeO2. Aunque no se 
pueden descartar pequeñas diferencias en la cantidad de vacantes de oxígeno, sí que puede 
establecerse una clara relación entre el tamaño del cristalito y la FWHM.
El contenido en sílica determinado mediante EDX, también aparece representado en la
Tabla 1. Tal como puede observarse, el contenido en sílica disminuye significativamente al 
aumentar la temperatura de envejecimiento de la plantilla. El catalizador cuya plantilla ha sido 
tratada a 40ºC presenta un contenido en sílica extremadamente alto (en torno al 15%), lo que 
indica que la eliminación de la plantilla KIT-6 cuando la muestra es tratada a 40ºC no es 
suficiente. De acuerdo con estudios anteriores [26], las bajas temperaturas de envejecimiento 
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durante la preparación de la plantilla KIT-6, podrían causar la interconexión de los poros, la 
formación de paredes gruesas o el pequeño diámetro de los mesoporos. Este hecho, podría 
dificultar la entrada a los poros del precursor del óxido de cerio, produciéndose la formación de 
las partículas de CeO2 fuera de la plantilla KIT-6. Éstas, podrían dificultar la eliminación de la 
sílica durante el tratamiento con NaOH.
La microscopía electrónica de transmisión (TEM), confirma la estructura mesoporosa 
de los catalizadores de óxido de cerio tal como puede observarse en la Figura 3. El CeO2
muestra una estructura ordenada del tipo hexagonal compacta (HCP) y nanocristales de forma 
esférica con un tamaño en el rango de 4 a 8 nm. Las imágenes TEM a mayor resolución de los 
cristalitos de KIT-6 CeO2 (Figura 3.8, Apéndice 3-3.3), indicaron que la estructura estaba 
formada por nanosferas unidas por nanopuentes [27].
La difracción de electrones de área seleccionada (SAED) identificó los anillos de 
difracción presentes, descritos por una fase cúbica centrada en las caras y un grupo espacial 
Fm3m. Estas observaciones están de acuerdo con los resultados obtenidos mediante la 
difracción de rayos X. El hallazgo más importante procedente de la difracción de rayos X y la 
difracción de electrones, es que no hay picos ni anillos presentes procedentes de otras fases o 
impurezas, lo que indica la elevada pureza de los catalizadores obtenidos después de eliminar la 
plantilla de sílica KIT-6.
Figura 3. Imágenes obtenidas del TEM a baja resolución de los catalizadores de CeO2 (a): KIT6-40, 
(b): KIT6-60, (c): KIT6-80, (d): KIT6-100. La figura insertada en (a) se corresponde con los 
resultados del SAED.
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4.2.CARACTERIZACIÓN DEL KIT-6 CeO2 80 DESPUÉS DE SU USO
El catalizador KIT-6 CeO2 80 utilizado en el estudio cinético durante dos meses, fue 
caracterizado después de su uso, para ver su estabilidad térmica y su resistencia a la reacción 
química y a la temperatura. Para ello, se utilizaron las técnicas de difracción de rayos X y 
adsorción de nitrógeno. Como puede observarse en la Tabla 2 y Figura 3.9 y Figura 3.10 del 
Apéndice 3-3.4, el uso de estos catalizadores en condiciones de operación, no provocó el
colapso de la estructura y el catalizador sigue manteniendo su estructura mesoporosa ordenada, 
alta actividad y estabilidad con el tiempo y el número de ciclos (Véase Apéndice 3-3.6). Existe 
una pequeña disminución de la superficie específica y de la intensidad de los picos en el XRD lo 
que puede deberse a la presencia de impurezas de lana de vidrio procedentes del reactor en el 
catalizador de óxido de cerio.
Catalizador SBET (m
2g-1) Tamaño de cristalito (nm) Tamaño de poro (nm)
Análisis BET XRD BET
Ce-80 fresco 163 8.8 5.2
Ce-80 usado 146 7.5 4.9
Tabla 2. Características del catalizador KIT-6 CeO2 80 antes y después del estudio cinético.
4.3.ACTIVIDADES CATALÍTICAS PARA LA OXIDACIÓN DEL 
NAFTALENO
La Figura 4 muestra las curvas de actividad para la oxidación del naftaleno de los cuatro 
catalizadores sintetizados.
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Figura 4. Curvas de actividad de los catalizadores de CeO2.
Una excelente actividad para la oxidación del naftaleno ha sido observada para los 
cuatro catalizadores ensayados. Dicha actividad está asociada con las características 
estructurales de los óxidos de cerio mesoporosos sintetizados por el método de “nanocasting”. 
Elevadas áreas superficiales, junto con el pequeño tamaño de los cristalitos son favorables para 
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la actividad catalítica ya que permiten un mejor acceso de los reactivos a los centros activos. 
Esto facilita la adsorción del naftaleno y la oxidación en los sitios activos así como la desorción 
de los productos.
La actividad de los catalizadores sintetizados en este trabajo decrece en el siguiente
orden:
KIT-6 CeO2 80 > KIT-6 CeO2 100 > KIT-6 CeO2 60 > KIT-6 CeO2 40
Los resultados obtenidos (Figura 4) mostraron que el KIT-6 CeO2 80 era el catalizador 
más activo, excepto en el rango de temperaturas de 260 a 300ºC, donde el KIT-6 CeO2 100 
mostró una actividad superior. Estos resultados concuerdan con los obtenidos de la 
caracterización del catalizador y los esperados de acuerdo a la bibliografía [28], ya que el KIT-6 
CeO2 80 mostró el menor tamaño de cristalito (8.8 nm), la mayor superficie específica (163 
m2·g-1) y la mayor relación FWHM/tamaño de cristalito, junto con el bajo contenido de sílica 
residual y unas propiedades redox adecuadas (presencia de picos de reducción de hidrógeno a 
altas y bajas temperaturas) (Tabla 1). Se observó, que el KIT-6 CeO2 40 fue el catalizador 
menos activo en todo el rango de temperaturas. Esto hecho puede atribuirse a la presencia de 
restos de la sílica KIT-6 usada en la síntesis (Figura 3.3 y Figura 3.6, Apéndice 3-3.3), la menor 
superficie específica y un tamaño de cristalito mayor que el KIT-6 CeO2 60 y el KIT-6 CeO2 80.
4.4.ESTUDIOS CINÉTICOS
Los estudios cinéticos se han llevado a cabo con el catalizador más activo, el KIT-6 
CeO2 80 a temperaturas de reacción de 200, 210, 220 y 230ºC. Para eliminar los efectos de 
transferencia de materia y energía, los datos de velocidad se tomaron en el rango lineal de 
conversiones, que en nuestro caso se corresponde con valores inferiores al 15% (Figura 4).
Dadas las bajas conversiones obtenidas, nuestro reactor se puede tratar como diferencial, 
suponiendo que la velocidad de reacción es prácticamente constante en todos sus puntos.
El efecto de la variación de las presiones parciales de oxígeno y de naftaleno sobre la 
velocidad de reacción se presenta en la Figura 5. Como puede observarse, la velocidad de 
reacción aumenta al aumentar las presiones parciales de los dos reactivos, incluso cuando se 
trabaja con exceso de oxígeno.
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Figura 5. Velocidad de reacción experimental para diferentes valores de presión parcial de los 
reactivos. Datos obtenidos para la temperatura de 220ºC para el KIT-6 CeO2 80.
4.4.1. Modelo cinético empírico
Los órdenes de reacción se determinaron usando un modelo cinético empírico de tipo 
potencial 
m
O
n
NpNp PPkr 2··=− . Se encontró que los órdenes de reacción para ambos reactivos 
eran iguales a 1 ± 0.05 con un coeficiente de regresión R2 igual a 0.949 (Apéndice 4-4.2). Este 
hecho corrobora la influencia de las presiones parciales de naftaleno y oxígeno sobre la 
velocidad de reacción que es de orden 1 para ambos reactivos. La energía de activación aparente 
obtenida a partir de la ecuación de Arrhenius para este modelo cinético es de 79.03 ± 0.90
kJ·mol-1 y el factor preexponencial de 6.53·1010 ml·gcat
-1·min-1 (Figura 6) [véase Apéndice 4-
4.2].
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Figura 6. Gráfico de Arrhenius para el cálculo de la energía de activación aparente.
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Este valor, es comparable con el obtenido para la oxidación del naftaleno sobre 
Ce0.75Zr0.25O2 (89.36 kJ·mol
-1) [14], aunque es significativamente inferior a los obtenidos sobre 
V2O5 (121.8 kJ·mol
-1) [29] y Pt/?-Al2O3 (149.97 kJ·mol-1) [7].
4.4.2. Modelo cinético mecanístico
Los modelos mecanísticos que se han ensayado son los de Eley-Rideal, Langmuir-
Hinshelwood y Mars-van Krevelen. Los detalles de cada modelo se resumen en la Tabla 4-1 del 
Apéndice 4-4.2.
Mediante regresión multivariable, se determinaron los parámetros de cada uno de los 
modelos. Los resultados se presentan en la Tabla 3. A la vista de los resultados, observamos que 
ninguno de los modelos mecanísticos propuestos ajusta los datos experimentales obtenidos. Los 
errores asociados a la generación del naftaleno por sublimación, junto con los errores 
experimentales derivados de las bajas conversiones de naftaleno obtenidas (< 15%), son las 
principales fuentes de error. Por otro lado, la posible formación de subproductos a diferente 
velocidad de formación que el CO2 y el H2O a temperaturas próximas a las del estudio cinético 
indica que están transcurriendo varias reacciones simultáneamente lo que limita la información 
cuantitativa obtenida de los experimentos [12]. También se ha observado la formación de 
compuestos tipo carbonato [30, 31], naftoato [30], formato [31, 32] o ftalato [13] y productos de 
oxidación parcial como especies tipo anhídrido y naftoquinona [8, 30] sobre la superficie del 
catalizador que pueden no oxidarse a las temperaturas de trabajo quedándose retenidos en el 
catalizador y afectando a la actividad catalítica de éste.
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Temperatura (ºC)
Modelo Ecuación cinética Parámetros (x 109)
200 210 220 230
R2
1
2
2
1
12
1 O
NpO
Np pK
ppKk
r
+
=− K1 (kPa
-1)
k2 (mol·g
-1·s-1·kPa-1)
0.0154 ± 0.015
1079.366 ± 615.645
0.0733 ± 0.01353
406.504 ± 243.18
0.027 ± 0.0164
1271.364 ± 2180.565
0.071 ± 0.008
990.099 ± 307.313 0.908
2 ( ) 2/11
2/12/1
12
2
2
1 O
NpO
Np
pK
ppKk
r
+
=− K1 (kPa
-1)
k2 (mol·g
-1·s-1·kPa-1)
-
-183.824 ± 94.636
-
-740.741 ± 450.043
-
-452.489 ± 308.566
-
-2247.519 ± 1004.082
0.908
21
21
O
Np
Np
k p
r
K p
− =
+
k1 (mol·g
-1·s-1·kPa-1)
K2 (kPa
-1)
0.455 ± 0.053
-6.696 ± 2.03
0.669 ± 0.083
-7.065 ± 2.973
0.910 ± 0.095
-6.502 ± 1.772
1.444 ± 0.146
-0.600 ± 1.102 0.852
2
2
11
Np
Np
O
k p
r
K p
− =
+
k1 (kPa
-1)
K2 (mol·g
-1·s-1·kPa-1)
-0.0396 ± 0.013
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0.004 ± 0.00306
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-0.008 ±  0.00631
-10.222 ± 6.846
1086.957 ± 300.614
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-0.190 ± 0.063
48.054 ± 6.463
-0.171 ± 0.011
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-1.400 ± 0.934
-11.674 ± 50.238
99.157 ± 79.286
-2.040 ± 1.502
-14.407 ± 12.386
-26.560 ± 20.648
0.797 ± 0.348
-2.310 ± 1.601
-174.978 ± 50.423
-0.281 ± 0.174
-0.278 ± 0.126
961.538 ± 486.120
0.866
5
NprOo
NpOor
Np pnKpK
ppKK
r
+
=−
2
2 Kr (mol·g
-1·s-1·kPa-1)
Ko (mol·g
-1·s-1·kPa-1)
206.186 ± 68.253
29.075 ± 21.175
189.753 ± 42.235
118.683 ± 69.416
359.712 ± 99.070
69.537 ± 62.002
487.805 ± 85.784
164.981 ± 211.981 0.810
Tabla 3. Resultados del ajuste lineal multivariable.
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4.5. EFECTOS DE LOS PROCESOS DE DIFUSIÓN SOBRE LA VELOCIDAD DE 
REACCIÓN
A continuación, se procedió al estudio del efecto causado por los procesos de difusión 
sobre el diseño. Mediante la resolución simultánea del balance de materia y energía a una 
partícula catalítica esférica, se han obtenido los perfiles de concentración y temperatura en el 
interior de los mesoporosos de la partícula, considerando el efecto de la resistencia a la difusión 
en el exterior. Los resultados para las condiciones de trabajo utilizadas (T = 215ºC, flujo 
volumétrico = 50 mlN·min-1 y diámetro de partícula ≈???? ????una vez alcanzado el estado 
estacionario en la partícula, se muestran en la Figura 7. Se observa que la concentración en el 
interior de los poros disminuye a medida que avanzamos hacia el interior de la partícula, lo que 
va acompañado de un aumento de la temperatura en el sentido contrario, ocasionado por la 
propia reacción química. Sin embargo, las diferencias entre la superficie de la partícula y el 
interior no son significativas por lo que estamos trabajando en régimen cinético y las 
resistencias a la difusión en nuestras condiciones de trabajo son despreciables [véase Apéndice 
5-5.1, 5.2].
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Figura 7. Perfiles de concentración y temperatura en el interior de la partícula catalítica.
De esta manera, los resultados del efecto de los procesos de difusión externa e interna 
podrán combinarse para expresar la velocidad en términos de las propiedades globales 
conocidas que pueden usarse para el diseño del reactor catalítico.
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5. CONCLUSIONES
En resumen, en este proyecto se ha descrito la preparación de catalizadores mesoporosos de 
óxido de cerio de estructura ordenada de alta eficiencia en la eliminación de HAPs. El método 
de “nanocasting”, que usa sílica KIT-6 como plantilla externa, proporciona a los catalizadores 
sintetizados una estructura mesoporosa ordenada (tal como se ha visto en los análisis XRD y 
TEM), una alta superficie específica y una distribución de poros que hace que estos 
catalizadores sean muy eficaces en la eliminación de HAPs. Además de la alta actividad para la 
oxidación del naftaleno, los catalizadores de óxido de cerio (IV) también muestran una alta 
selectividad hacia la formación de CO2. Esta técnica de preparación de óxidos inorgánicos,
además de su sencillez, permite obtener catalizadores apropiados en muchas aplicaciones, por 
ejemplo en sistemas de generación de energía para la limpieza de los gases de escape y en 
aplicaciones similares para la protección del medio ambiente de emisiones nocivas.
Se ha visto que los cuatro catalizadores sintetizados en este trabajo presentan una alta
actividad para la oxidación del naftaleno, especialmente el catalizador preparado cuando la 
temperatura de envejecimiento de la KIT-6 ha sido de 80ºC. Temperaturas inferiores no 
permiten la eliminación completa de la plantilla de sílica, mientras que temperaturas superiores
dan lugar a una estructura más compacta con un menor número de sitios activos y en 
consecuencia una menor actividad catalítica. Esta elevada actividad de los catalizadores 
sintetizados, está relacionada con las características estructurales de los óxidos de cerio 
mesoporosos sintetizados por el método de “nanocasting”. Elevadas áreas superficiales, junto 
con pequeños tamaños de cristalito son favorables para la actividad catalítica, ya que permiten 
un mejor acceso de los reactivos a los centros activos. Esto facilita la adsorción del naftaleno y 
la oxidación en los sitios activos, así como la desorción de los productos.
Otro de los objetivos de este trabajo era la obtención de un modelo cinético que 
permitiera explicar el mecanismo de la reacción y obtener los parámetros cinéticos. Se observó 
que, en ausencia de influencia de los procesos de difusión, la reacción de oxidación era de orden 
1 con respecto al naftaleno y al oxígeno, la energía de activación aparente obtenida de 79.03 
kJ·mol-1 y el factor preexponencial de de 6.53·1010 ml·gcat
-1·min-1. En cuanto al mecanismo de la 
reacción, se observó que dada la complejidad de las reacciones que transcurren sobre la 
superficie catalítica, ninguno de los modelos propuestos ajusta los datos experimentales 
obtenidos. Las principales fuentes de error fueron los errores asociados a la generación del 
naftaleno por sublimación y los errores experimentales derivados de las bajas conversiones de 
naftaleno a las que trabajamos. Por otro lado, la posible formación de subproductos a diferente 
velocidad de formación que el CO2 y el H2O, o la formación de compuestos tipo carbonato, 
Conclusiones
27
naftoato, ftalato o formato y productos de oxidación parcial sobre la superficie del catalizador 
pueden ser otras de las posibles causas.
Se trata por tanto, de un mecanismo de reacción más complejo que los modelos 
ensayados en este proyecto. La cinética de formación de los intermedios y los productos tiene 
que ser más estudiada. Sin embargo, los resultados de este estudio son fundamentales para el 
escalado del proceso. La cinética propuesta se ha demostrado que es intrínseca y por ello puede 
ser aplicada para el diseño de sistemas de oxidación catalítica de HAPs a escala industrial.
Cumpliendo con otro de los objetivos, también se ha estudiado el efecto causado por las 
resistencias internas y externas al transporte sobre el diseño. Se han obtenido para diferentes
condiciones de operación los perfiles de concentración y temperatura en el interior de los 
mesoporosa de la partícula catalítica. De esta manera, los resultados del efecto de los procesos 
de difusión externa e interna podrán combinarse para expresar la velocidad en términos de las 
propiedades globales conocidas que pueden usarse para el diseño.
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APÉNDICES
1. Información general
En este apartado se van a tratar aspectos generales relacionados con los hidrocarburos 
aromáticos policíclicos. En primer lugar, se hará una descripción general de estos compuestos 
particularizado al naftaleno. A continuación, se expondrán los trabajos previos a este proyecto 
relacionados con el óxido de cerio y la combustión catalítica del naftaleno. Posteriormente, se 
tratará el potencial que tiene el óxido de cerio en el tratamiento de las emisiones de HAPs y la 
situación actual de las emisiones de estos contaminantes. Finalmente, se hará una introducción a 
la combustión catalítica.
1.1. LOS HIDROCARBUROS AROMÁTICOS POLICÍCLICOS
1.1.1. Introducción
Los hidrocarburos aromáticos policíclicos son un grupo muy numeroso de sustancias, 
que químicamente son derivados poliméricos del benceno. Históricamente fueron los primeros 
agentes químicos en ser reconocidos como causantes de tumores malignos en humanos. 
Constituyen una familia de compuestos ampliamente distribuidas en el medio ambiente, que se 
caracterizan por contener dos o más anillos de benceno unidos entre sí. La mayoría contienen 
solamente carbono e hidrógeno, y son siempre estructuras polinucleares de tipo aromático. Los 
HAPs son sustancias lipófilas, tendencia que se incrementa con el aumento de su masa 
molecular, e inestables fotoquímicamente, por lo que se degradan con la luz [www.cica.es].
La mayoría de los HAPs, con bajas presiones de vapor, se adsorben sobre las partículas 
del aire. Cuando se disuelven en agua, o adsorbidos sobre partículas, los HAPs pueden sufrir 
fotodescomposición, al exponerse a la luz ultravioleta. En la atmósfera, los HAPs pueden 
reaccionar con otros contaminantes tales como ozono, óxidos de nitrógeno y dióxido de azufre, 
produciendo diones, nitro- y dinitro-HAPs, y ácidos sulfónicos, respectivamente 
[www.euro.who.int].
1.1.2. La formación de HAPs y los mecanismos de emisión
Los hidrocarburos aromáticos policíclicos se forman durante la combustión incompleta 
del petróleo y sus derivados, y también en la de todo tipo de materia orgánica: carbón, madera, o 
vegetación en general. Así, son fuentes principales de HAPs los automóviles, los aviones, los 
barcos, las plantas de generación de energía eléctrica y las incineradoras de residuos, las 
calefacciones de los edificios, los incendios forestales, etc. [www.cica.es].
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La formación de HAPs y los mecanismos de emisión se pueden clasificar en dos 
procesos: pirólisis y pirosíntesis [2]. Al aumentar la temperatura, los compuestos orgánicos 
(metano, acetileno, butadieno, etc.) son parcialmente craqueados a otros compuestos más 
pequeños e inestables (pirólisis). Estos fragmentos, principalmente radicales libres, se 
recombinan entre sí (pirosíntesis) para formar los HAPs.
1.1.3. El naftaleno
El naftaleno es un sólido blanco cristalino, con un olor característico a desinfectante de 
polillas. Se usa como intermediario químico o base para síntesis de compuestos ftálicos, 
antranílicos, hidroxilados, aminos y sulfónicos que se usan en la manufactura de varios 
colorantes. También se utiliza en la manufactura de hidronaftalenos, resinas sintéticas, negro de 
humo, pólvora sin humo y celuloide. El naftaleno se ha empleado como repelente de polillas. Su 
estructura se compone de dos anillos de benceno con un lado común [es.encarta.msn.com]: 
El naftaleno es un irritante primario y produce eritema y dermatitis tras contacto 
reiterado. También es un alergeno y puede producir dermatitis en individuos hipersensibles. El 
contacto directo del polvo en los ojos ha provocado irritación y cataratas. La inhalación de 
grandes cantidades de vapor de naftaleno o su ingestión puede producir hemólisis intravascular 
(lesiones en las células sanguíneas) con las consecuencias correspondientes. Los síntomas 
iniciales incluyen irritación de los ojos, cefalea, confusión, excitación, malestar, sudoración 
profusa, náuseas, vómitos, dolor abdominal e irritación de la vejiga 
[www.textoscientificos.com].
1.1.4. Efectos en la salud
Existen centenares de compuestos del tipo HAPs, y por el momento en una veintena de 
ellos se ha demostrado una actividad carcinogénica, mutagénica o inmunosupresora. La 
genotoxidad de los HAPs depende en gran medida de su estructura. Entre los más peligrosos 
destacan los derivados del antraceno, molécula que aunque ella misma no es cancerígena sí lo 
son las que contienen su estructura básica a la que se añade algún anillo bencénico, como el 
benzo[a]pireno, y algunos sustituyentes como los grupos metilo.
La exposición humana a estos compuestos se debe a inhalación o ingestión aunque 
también es posible la vía cutánea. Tras absorberse en diversos órganos y tejidos, sufren un 
fenómeno de oxidación llevada a cabo por enzimas que los convierte en las especies químicas 
genotóxicamente activas de estas moléculas (epóxidos y dihidrodioles). Estos dan lugar a 
mutaciones genéticas con consecuencias sobre el individuo y su descendencia. [www.cica.es].
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1.2. ANTECEDENTES DE LA INVESTIGACIÓN
Entre diferentes métodos para reducir las emisiones de HAPs, la oxidación catalítica ha 
demostrado ser uno de las técnicas más eficaces y económicas. Para cumplir los límites de 
emisión de esta clase de compuestos, se comenzaron utilizando catalizadores de metales nobles 
tales como platino, platino combinado con vanadio o paladio soportados sobre alúmina. 
Asimismo, se probaron también diferentes soportes tales como SiO2, TiO2, SnO2 o ZrO2 [1]. 
Pese a que este tipo de catalizadores han demostrado ser los más activos para la completa 
oxidación de HAPs [3], su elevado precio ha impulsado el desarrollo de nuevos materiales. 
Además, en algunos casos como el del platino soportado sobre alúmina se ha encontrado que se 
producen otros productos (derivados del naftaleno o productos derivados de la descomposición 
del naftaleno [13]) aparte de dióxido de carbono y agua. Se ha probado la aplicación de otros 
óxidos metálicos tales como el cobalto, el molibdeno y el wolframio soportados sobre alúmina, 
demostrándose que su actividad es muy inferior comparada con la de un catalizador de platino o 
paladio [12].
Recientemente, las investigaciones se han comenzado a centrar en el uso de 
catalizadores de óxidos metálicos para la reducción de las emisiones de HAPs [3, 11]. Ejemplos 
de ello son el CoOx, MnOx, CuO, ZnO, Fe2O3, CeO2 o TiO2 [8]. Este tipo de materiales son más 
económicos y tienen una mayor tolerancia al envenenamiento que los metales nobles. Pese a 
que inicialmente este tipo de catalizadores presentaban actividades inferiores a las de los 
catalizadores de metales nobles, nuevas vías de síntesis o la combinación de dos diferentes 
óxidos metálicos [14], han permitido el desarrollo de catalizadores más activos para la completa 
oxidación de los hidrocarburos aromáticos policíclicos. 
El óxido de cerio (CeO2) es un material bien conocido por sus propiedades como 
catalizador, debidas principalmente a su habilidad para pasar de su forma reducida a su forma 
oxidada, o viceversa, fácilmente [3, 14]. Ha demostrado ser eficaz en el tratamiento de 
emisiones tanto en fase gas como en fase líquida [3]. En relación con la oxidación catalítica del 
naftaleno, este compuesto, ha sido preparado según varias vías de síntesis de acuerdo con la 
bibliografía [3, 15]. Si bien, se ha demostrado que el CeO2 obtenido a partir de la precipitación 
homogénea con urea es el método hasta la fecha más efectivo para la oxidación total del 
naftaleno. Además, ha resultado ser más activo que el catalizador de platino en este proceso.
En cuanto a la cinética, dependiendo del tipo de catalizador, los modelos de Eley-
Rideal, Langmuir-Hinshelwood y Mars-van Krevelen han sido usados para el ajuste de los datos 
experimentales. En algunos casos, se ha observado que la velocidad de reacción sólo depende de 
la concentración de naftaleno; la concentración de oxígeno sólo tiene influencia a temperaturas 
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bajas (< 140ºC [13]) a las que la quimisorción del oxígeno parece ser la etapa limitante de la 
velocidad. En otros casos, se ha observado que el oxígeno ejerce influencia en la velocidad de 
reacción, incluso con exceso de oxígeno en el sistema [14].
1.3. POTENCIAL DEL USO DE LOS CATALIZADORES DE CeO2
El óxido de cerio es un material ampliamente reconocido por sus propiedades para ser 
utilizado como catalizador. Sus propiedades estructurales y electrónicas lo convierten en un 
material interesante para ser utilizado como catalizador y soporte, así como aditivo para 
incrementar la actividad, la selectividad y la estabilidad térmica de diversos catalizadores 
[www.qi.fcen.uba.ar]. Ha demostrado ser de gran utilidad para el tratamiento de emisiones, 
debido a su habilidad para transportar el oxígeno en combinación con su facilidad para 
almacenar o liberar oxígeno dependiendo de las condiciones del ambiente (exceso o defecto de 
oxígeno). Es eficaz en procesos como la eliminación de inquemados (soot) de los gases de 
escape de los motores diesel o de compuestos orgánicos de efluentes líquidos, o en pilas de 
combustible. Se ha utilizado como aditivo de catalizadores en procesos de combustión y en 
reacciones de oxidación. Su influencia también ha sido demostrada en procesos catalíticos bien 
establecidos como son el proceso de craqueo catalítico FCC o en los catalizadores de tres vías 
usados para el control de las emisiones de los vehículos.
Recientemente, se ha comenzado a estudiar su potencial en la reducción de emisiones de 
HAPs, especialmente de naftaleno. Existen numerosos estudios basados en la oxidación total del 
naftaleno sobre metales nobles tales como Pt, Pd, Ru, etc. [8]. Sin embargo, su elevado precio 
ha permitido el desarrollo de nuevos catalizadores, igualmente activos, para controlar este tipo 
de emisiones.
1.4. SITUACIÓN ACTUAL DE LAS EMISIONES DE HAPs
La utilidad de este tipo de catalizadores se centra en aplicaciones estacionarias, que son 
las principales emisoras de este tipo de contaminantes. Como se puede ver en la Figura 1.1 y la 
Figura 1.2, la distribución por comunidades y sectores de producción para el año 2006 fue la 
siguiente:
Cod. Actividades/Categorías IPPC Emisiones 
al aire
Emisiones 
al agua 
(Directas)
Emisiones al 
agua 
(Indirectas)
1.1
Instalaciones de combustión
Instalaciones de combustión > 50 
MW
0,276 t - -
1.2 Instalaciones de combustión
Refinerías de petróleo y gas
4,77 t 0,064 t 0,035 t
1.3 Instalaciones de combustiónCoquerías 0,193 t - -
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Cod. Actividades/Categorías IPPC Emisiones 
al aire
Emisiones 
al agua 
(Directas)
Emisiones al 
agua 
(Indirectas)
10.1
Consumo de disolventes 
orgánicos
Tratamiento de sup con 
disolventes orgánicos (cap de 
consumo>200 t/año)
6,11 t 3,74 t 8,21 t
11.1 Industria del carbono
Fabricación de carbono o grafito
1,39 t - -
2.2
Producción y transformación de 
metales
Produc de fundición o aceros 
brutos (capacidad >2,5 t/h)
7,12 t 0,116 t 0,012 t
2.3.a
Producción y transformación de 
metales
Laminado en caliente (capacidad 
>20 t acero bruto/h)
490 t - -
2.4
Producción y transformación de 
metales
Fundiciones de metales ferrosos 
(capacidad producción >20 t/día)
0,817 t - -
2.6
Producción y transformación de 
metales
Tratam de sup. Por procedimiento 
electrolítico o químico (vol. de 
cubetas o líneas completas > 30 
m3)
1,97 t - -
3.1
Industrias minerales
Fabric de cemento clínker en 
hornos rotatorios(cap 
roduce>500t/día),o cal hornos 
rotatorios(>50t/día),u otro 
tipo(>50t/día)
0,927 t - -
4.1.b Industria químicaFabric hidrocarburos oxigenados 8,00 t - -
4.1.k
Industria química
Fabric tensioactivos y agentes de 
superficie.
0,467 t - -
5.1
Gestión de Residuos
Valorización o eliminación de 
residuos peligrosos (capacidad 
>10 t/día)
2,58 t 0,063 t -
Total emisiones 524 t 3,98 t 8,25 t
Figura 1.1. Distribución por sectores de las emisiones de HAPs. [www.prtr-es.es]
Los mayores emisores de hidrocarburos aromáticos policíclicos fueron Cataluña y 
Madrid. Madrid destaca en la emisión de HAPs al aire; mientras que Cataluña genera elevadas 
emisiones al agua de estos contaminantes. Por sectores los que generan una mayor cantidad de 
HAPs fueron el tratamiento de superficies con disolventes orgánicos y la industria de laminado 
en caliente.
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Figura 1.2. Distribución por comunidades autónomas de las emisiones de HAPs [toneladas/año] 
(año 2006). [www.prtr-es.es]
Así mismo, se presentan los umbrales de emisión establecidos por el RD 508/2007 
(kg/año) para este tipo de contaminantes:
Umbral de emisión a la atmósfera: 100 kg/año.
Umbral de emisión al agua: 10 kg/año.
Umbral de emisión al suelo: 10 kg/año.
1.5. COMBUSTIÓN CATALÍTICA
La destrucción catalítica de los hidrocarburos aromáticos policíclicos procedentes de las 
industrias, es una solución muy económica para la reducción de emisiones de este tipo de 
contaminantes a la atmósfera. Permite operar a menores temperaturas que la combustión térmica 
y la recuperación de la energía procedente de los gases de combustión sin necesidad de 
intercambiadores de calor fabricados con aleaciones muy costosas. Además, ocurre sin 
presencia de llamas, lo que permite un mejor control de la temperatura. Estas características, 
permiten obtener un notable ahorro de combustible. Sin embargo, aunque este aspecto hace 
atractivo su uso, sus aplicaciones han sido limitadas debido al riesgo de desactivación del 
catalizador. Programas de investigación han desarrollado nuevos catalizadores para eliminar las 
limitaciones de una tecnología que parece ser muy prometedora.
Existen muy pocos datos en la literatura acerca de la combustión catalítica de 
hidrocarburos aromáticos policíclicos. Fijada la concentración de HAPs en la corriente de salida 
por debajo de un determinado límite de explosión inferior dependiendo del compuesto, y la 
concentración de oxígeno en los gases de escape, el sistema se diseña para elevar la temperatura 
de los gases de escape hasta la temperatura deseada en el catalizador. El lecho de catalizador 
puede tomar diversas formas: puede adquirir la forma de pellets o estar sobre un soporte 
monolítico, de acero inoxidable o cerámico [18].
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2. Equipo experimental
En este apartado, se va a describir el equipo experimental utilizado en este proyecto, así 
como el procedimiento de obtención de la recta de calibrado del naftaleno. También se va a 
integrar el reactor catalítico en un proceso industrial de tratamiento de emisiones.
2.1. DESCRIPCIÓN DEL EQUIPO EXPERIMENTAL
La Figura 2.1 muestra un esquema del sistema de reacción utilizado. Como fuente de 
naftaleno (unidad 4) se dispone de unos 10 gramos de este compuesto, contenidos en un tubo de 
acero inoxidable de 9.5 mm (3/8”) cuyo diámetro interno es de 7 mm, tapados con lana de 
vidrio en ambos extremos. La temperatura del tubo se mantiene a una temperatura constante 
para asegurar una concentración constante de naftaleno, mientras que el resto del montaje se 
mantiene a una temperatura superior, alrededor de 150ºC, para prevenir la condensación 
indeseada de hidrocarburos. La concentración de naftaleno generado por la fuente alcanza el 
estado estacionario aproximadamente después de una hora a la temperatura deseada. La 
temperatura del reactor y del generador de naftaleno, así como los flujos de gases inerte y 
reactivo, se regulan mediante controladores PID.
Figura 2.1. Diagrama de flujos del proceso de oxidación catalítica del naftaleno.
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El flujo de reactantes es transportado por una mezcla de gases (80% He y 20% O2) cuyo 
flujo es de 50 mlN·min-1. El catalizador se sitúa en el centro de un tubo de cuarzo de 9.5 mm 
(3/8”) cuyo diámetro interno es de 7 mm, tapado en ambos extremos por lana de vidrio. Los 
gases procedentes del reactor, son introducidos en un cromatógrafo de gases Varian CP-3800, 
equipado con tres columnas: una columna capilar y dos columnas empaquetadas.
Las características de estas columnas son las siguientes:
- Columna capilar:
Modelo: 0449
Longitud: 0.5 m
Diámetro interno-externo: 2 mm - 1/8”
Tamaño de malla: 80-100
- Columnas empaquetadas
Columna de tamiz molecular:
Modelo: 3653
Longitud: 1.5 m
Diámetro interno-externo: 2 mm - 1/8”
Tamaño de malla: 80-100
Columna Hayesep Q
Modelo: 0580
Longitud: 0.5 m
Diámetro interno-externo: 2 mm - 1/8”
Tamaño de malla: 80-100
En la columna capilar, se permite la separación del naftaleno, mientras que en las 
empaquetadas se separan los gases permanentes y el CO2. El cromatógrafo dispone de dos 
detectores: un detector de ionización de llama (FID) para detectar el naftaleno; y un detector de 
conductividad térmica (TCD) para detectar el dióxido de carbono y el oxígeno.
Como puede verse en la Figura 2.1, el sistema está totalmente automatizado; desde un 
ordenador central se controlan las temperaturas del generador de naftaleno y del reactor, así 
como los flujos de gases reaccionante e inerte.
2.2. RECTA DE CALIBRADO DEL NAFTALENO
Para la determinación de la concentración de naftaleno a la entrada del reactor, se ha 
tomado la recta de calibración obtenida en un estudio anterior. Dicha recta relaciona el área del 
blanco de naftaleno con los microgramos de naftaleno inyectados a la columna cromatográfica. 
La Figura 2.2 muestra dicha correlación.
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Figura 2.2. Recta de calibrado del naftaleno.
El procedimiento de obtención de la recta de calibrado se expone a continuación. 
Partiendo de una disolución madre de naftaleno en n-hexano de concentración conocida se 
preparan disoluciones hijas de diferentes concentraciones (ppm). A continuación, se inyectan las 
disoluciones a la cámara de evaporación. El gas portador arrastra la muestra hasta la columna en 
????????????????????????????????????????????????????????????????????????????????????????????
inyectados, obtenemos la relación entre estos y el área de pico observada.
2.3. ISOTERMICIDAD DEL REACTOR CATALÍTICO
Tal y como se presenta posteriormente en el apéndice 5, la reacción de oxidación del 
naftaleno es una reacción muy exotérmica. Sin embargo, se ha comprobado experimentalmente 
y mediante simulación que nuestro reactor experimental en nuestras condiciones de trabajo 
puede considerarse isotermo.
Sin embargo, este factor debería ser considerado a la hora de diseñar el reactor a escala 
industrial, ya que los gradientes térmicos podrían ser considerables. Para mantener el lecho 
isotermo y evitar los perfiles radiales de temperatura se deberían disponer varios reactores en 
paralelo con enfriamiento; por el contrario para evitar los perfiles longitudinales, se requeriría 
de varios lechos en serie con enfriamiento entre ellos. Si se desea mantener el lecho adiabático, 
los perfiles radiales serían despreciables mientras que se generarían elevadas temperaturas en el 
interior del reactor.
2.4. INTEGRACIÓN DEL REACTOR CATALÍTICO EN LA INDUSTRIA
En la Figura 2.3, se muestra la situación que tendría nuestro reactor de oxidación 
catalítica al integrarlo en un proceso industrial en el que se generasen emisiones de HAPs.
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Figura 2.3. Situación del reactor catalítico en un proceso industrial.
Eliminada la materia particulada y el azufre del gas de proceso, éste pasaría por una 
torre de adsorción antes de ser liberado a la atmósfera. El sistema trabaja en continuo, de modo 
que se dispone de dos torres de adsorción para que mientras en una de las torres se va saturando 
el adsorbente, en la otra se va regenerando. En la Figura 2.3, se observa que nuestro reactor 
catalítico se situaría como un proceso posterior a la regeneración del adsorbente. Por tanto, 
serían los compuestos adsorbidos por este último los que se oxidarían en el reactor catalítico.
La generación de emisiones de HAPs en procesos de generación de energía se produce 
en bajas concentraciones (del orden de ppb), por lo que no resultaría rentable mantener el 
reactor funcionando todo el tiempo. Por ello, se plantea la posibilidad de utilizar una torre de 
adsorción para aumentar la concentración de estos compuestos antes de introducirlos en el 
reactor. Un ejemplo de adsorbente sería el carbón activado. Una vez que éste se ha saturado, se 
procede a su desorción, momento en el que entraría en juego nuestro reactor catalítico.
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3. Catalizadores
En este apéndice, se va a explicar el procedimiento de síntesis de los catalizadores KIT-
6 CeO2 XX (XX=100, 80, 60, 40ºC) y del catalizador de óxido de cerio obtenido a partir de la 
precipitación homogénea con urea. Tras su caracterización, se compararán sus actividades 
catalíticas relacionándolas con sus propiedades estructurales.
3.1. SÍNTESIS DE LOS CATALIZADORES KIT-6 CeO2 XX (XX=100, 80, 60, 
40ºC)
Los métodos y técnicas experimentales para la preparación de catalizadores son 
particularmente importantes, pues la composición química no es en sí misma suficiente para 
determinar la actividad. Las propiedades físicas, tales como área de superficie, tamaño de poros, 
tamaño de partícula y estructura de la misma, también tienen influencia sobre la actividad. Estas 
propiedades quedan determinadas en buena parte por los procedimientos de preparación.
En este caso, el procedimiento de preparación de los catalizadores ha sido por el método 
de “nanocasting” usando sílica KIT-6 como plantilla externa y Ce(NO3)3·6H2O como precursor 
del CeO2. Este proceso de síntesis comprenderá varios pasos como son i) la síntesis de la 
plantilla externa, ii) la incorporación de precursores de CeO2 en la plantilla de sílica 
mesoporosa, iii) la calcinación del material para la conversión de las sales de cerio a CeO2 y iv) 
la eliminación de la sílica con NaOH. Se prevé que las variaciones de la temperatura de 
envejecimiento en el proceso de preparación de la KIT-6 (100, 80, 60, 40ºC) den lugar a 
plantillas de sílica con estructura ordenada de diferente grosor de pared, lo que durante el 
proceso de síntesis llevará, finalmente, a óxidos metálicos mesoporosos de estructura ordenada 
con diferentes características.
3.1.1. Síntesis de la sílica KIT-6
En este trabajo, una plantilla externa de sílica va a ser sintetizada para la preparación de 
los catalizadores: una estructura cúbica tridimensional Ia3d, KIT-6.
Para la preparación del KIT-6 se usa una mezcla de plurónico P123 (EO20PO70EO20) y 
butanol. En una disolución de 220 gramos de agua destilada y 12 gramos de HCl (35%) se 
añaden 6 gramos de P123. La disolución se agita durante 6 horas a 35ºC tras las cuales se 
añaden 6 gramos de butanol. La agitación se prolonga durante otra hora. Finalmente, se añaden 
12.48 gramos de ortosilicato de tetraetilo (TEOS) y se agita durante 24 horas a la misma 
temperatura. La mezcla se calienta durante 24 horas a 100, 80 60 o 40ºC dependiendo del 
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catalizador, bajo condiciones estáticas. El precipitado se lava y seca en la estufa y se calcina a 
550ºC [21].
3.1.2. Preparación de óxidos de cerio mesoporosos
Para la síntesis de óxidos mesoporosos, la sílica KIT-6 se usa como plantilla. 0.15 
gramos de KIT-6, se disuelven en 5 ml de etanol que contiene 0.4 gramos de Ce(NO3)3·6H2O. 
Después de 30 minutos de agitamiento, el sólido obtenido se seca a temperatura ambiente y se 
calcina a 350ºC durante 4 horas. La mezcla sílice-oxido se disuelve de nuevo en 5 ml de etanol 
con 0.2 gramos del precursor; se seca a temperatura ambiente y se calcina a 550ºC durante 6 
horas. Finalmente, la plantilla de sílica se elimina con NaOH [21].
3.1.3. Síntesis del catalizador CeO2 (urea)
La síntesis del óxido de cerio obtenido a partir de la precipitación homogénea con urea 
incorpora el uso de dos reactivos: la sal de cerio [(NH4)2Ce(NO3)6, 99.9%, Aldrich] y la urea 
[H2N–CO–NH2, 100%, Aldrich] como agente precipitante. Ambos reactivos se disuelven en 100 
ml de agua desionizada y la disolución resultante se agita y calienta a 100ºC hasta formar un gel 
de color marrón. Entonces se calienta bajo reflujo en un vaso de precipitados abierto a la 
atmósfera y se mantiene a 100ºC durante 24 horas. El sólido obtenido se filtra y seca a 120ºC. 
El sólido amarillo resultante se calcina a 400ºC durante 10 horas [11].
3.2. CARACTERIZACIÓN DE LOS CATALIZADORES
Para caracterizar los catalizadores se utilizaron diversas técnicas analíticas 
instrumentales:
§ Difracción de rayos X (XRD): se obtuvieron difractogramas para cada uno de los 
catalizadores estudiados, utilizando un difractómetro Bruker D8 Advance de haz 
monocromático Cu K????????????????????????? ???
§ Espectroscopía Raman: se utilizó un espectrómetro Raman (Horiba Jobin Yvon HR800 
UV), para determinar el espectro Raman. Éste, utiliza un láser de luz verde (532 nm), 
operado a 40 mW, y un detector CCD (charge-coupled device) refrigerado por aire.
§ Adsorción de N2 a 77 K: esta técnica se utilizó para determinar la isoterma de adsorción 
y mediante la aplicación de la ecuación de Brunauer–Emmett–Teller (BET) permitió 
determinar la superficie específica del material. Para ello se usó la unidad Micromeritics 
ASAP 2000 V2.04.
§ Reducción a temperatura programada (TPR): se llevaron a cabo en la unidad 
Micromeritics Autochem II con un detector TCD. Para todos los experimentos se utilizó 
un flujo constante de 50 ml min-1 con 10% de hidrógeno en argon como gas reductor. Se 
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estudió el rango de temperaturas entre 30ºC y 750ºC en incrementos de 10ºC·min-1. Para 
cada experimento se utilizaron 0.30 gramos de catalizador.
§ Microscopías electrónicas de barrido y de transmisión (SEM, TEM y HR-TEM) y
difracción de electrones de área seleccionada (SAED): se utilizó un microscopio modelo 
Field Emission Gun (FEG) TECNAI G2 F20 operado a 200 kV. La caracterización 
inicial de la composición química de los cristales de CeO2 se llevó a cabo por 
espectroscopia de energía dispersiva de rayos X (EDX) usando un microscopio 
electrónico de barrido (SEM-XL 30). Para la preparación de las muestras para el TEM, 
los óxidos de cerio después de ser finamente pulverizados en un mortero de ágata, se 
sumergieron en un baño de ultrasonidos con etanol durante unos minutos. Unas gotas de 
la suspensión resultante se depositaron sobre una película de Holly-carbon soportada 
sobre una red de cobre, y se secaron.
3.3. PROPIEDADES
En este apartado, se van a describir las propiedades químicas y estructurales de los 
diferentes catalizadores sintetizados, obtenidas a partir de las técnicas de análisis enunciadas 
anteriormente. Se compararán las prestaciones del catalizador más activo con las del catalizador 
de óxido de cerio obtenido a partir de la precipitación homogénea con urea, que recientemente 
ha demostrado ser uno de los catalizadores más activos para el tratamiento de emisiones de 
HAPs.
3.3.1. Difracción de rayos X (XRD)
XRD ( X-Ray diffraction) se usó para determinar las fases cristalinas presentes en los 
diferentes catalizadores. La Figura 3.1 muestra los resultados obtenidos para los diferentes 
catalizadores sintetizados. Se trata del XRD de alto ángulo:
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Figura 3.1 . XRD de alto ángulo de los catalizadores de CeO2.
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Los resultados obtenidos son muy similares para todos los catalizadores 
independientemente de la temperatura de envejecimiento, mostrando picos de difracción a 2????
29, 33.2, 47.2, 56.3, 59.1, 69.3, 76.8 y 78.9, valores que son característicos de la estructura 
cúbica fluorita del CeO2 [3, 15]. La Figura 3.1 confirma que variaciones en la temperatura de 
envejecimiento no producen otra fase aparte de la ya citada. Además, la posición de los picos, 
anchura e intensidad relativas son similares para los cuatro catalizadores lo que indica que no 
existe influencia de la estructura de la plantilla sobre la estructura cristalina final del CeO2. 
También puede observarse que la variación en la temperatura de envejecimiento no produce 
cambios en el tamaño de cristalito apreciables. El tamaño de cristalito más pequeño se 
corresponde con el catalizador tratado a 80ºC (8.8 nm), mientras que los tamaños de cristalito
para los otros tres catalizadores se sitúan en el rango entre 9 y 10 nm (Tabla 3-1).
Los picos observados son bastante anchos y de baja intensidad si los comparamos con 
los del CeO2 comercial [15], lo que significa que las paredes mesoporosas de los catalizadores 
sintetizados están compuestas de estructuras de CeO2 nanocristalinas [15], lo que puede también 
observarse posteriormente en el TEM.
Catalizador
SBET
(m2g-1)
Tamaño de 
cristalito (nm)
Tamaño de 
poro (nm)
Volumen 
de poros
(cm3·g-1)
Consumo de 
hidrógeno
???????cat-1)
Contenido 
en sílica 
(% masa)
FWHM 
(cm-1)
TPR
Análisis BET XRD HR-TEM BET BET
Baja T Alta T
EDX Raman
Ce-40 102 9.8 7 6.6 0.23 4.5 242 15.1 25.4
Ce-60 145 9.0 5.5 5.7 0.28 3.1 465 3.1 28.4
Ce-80 163 8.8 5.5 5.2 0.28 10 223 1.7 31.0
Ce-100 133 10 6 5 0.33 8 528 < 1.5 24.5
Tabla 3-1. Características de los catalizadores de CeO2.
Asimismo, se obtuvieron los resultados de la caracterización mediante el XRD de bajo 
ángulo. Las gráficas obtenidas para el XRD de bajo ángulo se muestran en la Figura 3.2. Las 
??????????????????????????????????????????????????????????º, relacionadas con la presencia de una 
estructura mesoporosa, son anchas y de baja intensidad, lo que sugiere que las réplicas de los 
óxidos de cerio están menos ordenadas que sus respectivas plantillas de sílica, algo que a 
menudo se observa en materiales sintetizados a partir de la sílica KIT-6 [33].
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Figura 3.2 . XRD de bajo ángulo de los catalizadores de CeO2.
3.3.2. Espectroscopía Raman
La espectroscopía Raman es una técnica fotónica de alta resolución que proporciona en 
segundos información química y estructural de casi cualquier material o compuesto orgánico y/o 
inorgánico permitiendo así su identificación. La Figura 3.3 muestra el espectro Raman para los 
catalizadores de CeO2 utilizados en el presente trabajo.
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Figura 3.3. Espectro Raman de los catalizadores de CeO2.
Las intensidades de los diferentes picos obtenidos son similares a pesar de la 
temperatura de envejecimiento de la KIT-6. Los cuatro catalizadores ensayados presentan una 
banda Raman a 462 cm-1, característica de las vibraciones de las moléculas de CeO2. Otra banda 
Raman de menor intensidad se observa a 478 cm-1, correspondiente a la sílica utilizada como 
soporte en la preparación de los catalizadores [25]. La Tabla 3-1 muestra la anchura a la altura 
media (FWHM) de la banda Raman principal. Algunos autores [7] han asociado el aumento de 
la FWHM con una disminución del tamaño del cristalito y/o una mayor cantidad de vacantes de 
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oxígeno en el CeO2. Aunque no se pueden descartar pequeñas diferencias en la cantidad de 
vacantes de oxígeno, sí que puede establecerse una clara relación entre el tamaño del cristalito y 
la FWHM, la cual se confirma usando la fórmula de Scherrer [www.chemistry.ohio-state.edu]:
θβ
λ
cos
K
DV =    (Ec. 3-1)
donde
DV: tamaño del cristalito
K: constante de Scherrer, 0.87 < K < 1
?????????????????????????????
???anchura a la altura media del pico de difracción de la muestra
?????????ón del pico de difracción
En el caso de los catalizadores KIT-6 CeO2 100 y KIT-6 CeO2 40, ambos mostraron un 
valor de FWHM similar. Por tanto, dado que los resultados procedentes de la difracción de 
rayos X revelaron un tamaño de cristalito similar, el número de vacantes de oxígeno en la 
superficie del catalizador no se vio afectada por la diferencia en la temperatura de 
envejecimiento que tuvo lugar en la preparación de las plantillas [3]. Sin embargo, cuando 
comparamos el cociente FWHM/tamaño de cristalito, observamos que los valores encontrados 
no son constantes. El valor más alto se obtiene para el KIT-6 CeO2 80, seguido del KIT-6 CeO2
60, KIT-6 CeO2 40 y KIT-6 CeO2 100. Este hecho, podría indicar pequeñas diferencias en la 
densidad de defectos, lo que podría causar diferente comportamiento catalítico.
3.3.3. Adsorción de nitrógeno
Las reacciones heterogéneas con catalizadores sólidos se verifican en zonas 
superficiales activas para la quimisorción. El número de estos centros activos y la velocidad de 
reacción son, en general, proporcionales a la extensión de la superficie. Esto hace necesario 
conocer el área superficial, la cual se determina por medio de experimentos de adsorción a baja 
temperatura, en el intervalo de presión para el cual se adsorbe físicamente una capa 
monomolecular de un gas (generalmente nitrógeno) en la superficie del catalizador. La 
efectividad para la reacción de la superficie interior de una partícula, depende del volumen y del 
tamaño de los espacios vacíos. La determinación de la distribución completa del volumen de 
poros, requiere del uso de mediciones de penetración de mercurio o de datos de adsorción de 
nitrógeno, a presiones en las cuales se presente condensación capilar.
Los catalizadores sintetizados mostraron una isoterma de adsorción de tipo IV con una 
histéresis de tipo H1, característicos de los materiales mesoporosos (Figura 3.4). El salto 
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observado para P/P0 =0.5-0.7 y la histéresis se atribuyen a la condensación capilar en los 
mesoporos [15, 33].
Las superficies específicas de los diferentes catalizadores se estimaron mediante el 
método BET utilizando N2(l) a 77 K, y se muestran en la Tabla 3-1. La superficie específica y el 
volumen total de poros se corresponden con los encontrados en la literatura. Todos los óxidos 
de metales mesoporosos mostraron altas superficies específicas y alto volumen de poros, lo cual 
es deseable para las reacciones catalíticas superficiales, como es el caso de la oxidación del 
naftaleno. Las superficies específicas van desde 102 hasta 163 m2·g-1. Los catalizadores 
sintetizados a partir de la plantilla KIT-6 con temperatura de envejecimiento media (80 y 60ºC) 
presentaron superficies específicas mayores, 163 y 145 m2·g-1 respectivamente, que aquellos 
cuya temperatura de envejecimiento fue de 40 o 100ºC. Este hecho, podría ser atribuido en el 
caso del KIT-6 CeO2 40 a la presencia de sílica residual utilizada en la síntesis, que previene la 
formación de cristalitos de pequeño tamaño y causa el bloqueo de los poros [3] (Tabla 3-1). En 
el caso del KIT-6 CeO2 100, la cantidad de sílica es despreciable. Sin embargo, tal como se ve 
posteriormente en las imágenes del HR-TEM (Figura 3.8), el tratamiento a temperaturas más 
altas produce una estructura más compacta (mayor tamaño de cristalito y menor tamaño de 
poro) con menor superficie específica.
Figura 3.4. Isotermas de adsorción de los catalizadores de CeO2.
3.3.4. Reducción a temperatura programada (TPR)
Ensayos de TPR (Temperature Programme Reduction) fueron llevados a cabo para 
determinar las propiedades redox de los catalizadores sintetizados. Los gráficos obtenidos al 
variar la temperatura de los ensayos entre las condiciones ambientales y 750ºC muestran dos
bandas de reducción: un pico de reducción a baja temperatura (alrededor de 110 ºC) y una banda  
entre 300 y 700ºC (Figura 3.5). El primer pico puede ser atribuido a la reducción de las especies 
de cerio superficial, mientras que la banda a mayor temperatura puede ser atribuida a la 
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reducción del oxígeno superficial [22,23]. Debe ser anotado que la reducción del CeO2 no tiene 
lugar en el intervalo de temperaturas estudiado ya que ocurre a temperaturas superiores a 750ºC 
[32].
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Figura 3.5. Resultados del TPR de los catalizadores de CeO2.
El consumo total de hidrógeno para ambos picos se presenta en la Tabla 3-1. El hecho 
de que los valores obtenidos fluctúen con las condiciones de preparación, sugiere diferencias en 
la estructura superficial de los catalizadores de óxido de cerio. Dado que la sílica utilizada como 
soporte durante la preparación no puede sufrir reacciones de reducción, las diferencias 
observadas no pueden deberse a la sílica residual presente en el catalizador (Figura 3.3) [24]. 
Éstas, son debidas a las diferencias en la estructura de la KIT-6 usada como plantilla en cada
uno de los casos. El consumo de hidrógeno varía entre 223 y 528 ??????-1 para el pico 
?????????? ?? ????? ????????????? ?? ?????? ???? ?? ??? ??????-1 para el de baja temperatura. Esta 
variación en el consumo de hidrógeno, podría estar relacionada con la formación de diferentes 
estructuras superficiales de CeO2. Como ha sido previamente demostrado [33], aunque no existe 
una relación directa entre los consumos de hidrógeno obtenidos para altas y bajas temperaturas, 
la presencia de especies altamente reducibles, denotada por el pico observado a bajas 
temperaturas, parece ser beneficiosa para la reacción de oxidación total del naftaleno.
3.3.5. Espectroscopía de energía dispersiva de rayos X (EDX)
La caracterización inicial de la composición química de los catalizadores de cerio, fue 
llevada a cabo mediante EDX en el microscopio electrónico de barrido XL 30 y en el 
microscopio electrónico de transmisión FEG TECNAI F20. La Figura 3.6 presenta los 
resultados del EDX para los catalizadores sintetizados a partir de plantillas tratadas a 40 y 
100ºC. 
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En ambos catalizadores, se detectaron cerio, silicio y oxígeno aunque el contenido en 
silicio fue superior en el caso del KIT-6 CeO2 40. Los análisis EDX confirman que el contenido 
en silicio decrece significativamente al aumentar la temperatura. Por ello, el catalizador 
sintetizado a partir de la KIT-6 tratada a 40ºC presenta un contenido en sílica extremadamente 
alto (en torno al 15%), lo que indica que la eliminación de la plantilla de KIT-6 cuando ésta es 
preparada a 40ºC no es la adecuada. Por el contrario, el resto de muestras presentan un 
contenido en sílica muy inferior. Por ejemplo, el KIT-6 CeO2 100 mostrado en la Figura 3.6, 
presenta un contenido en CeO2 de más del 98.5%. Resultados similares se observaron para los 
catalizadores sintetizados a partir de plantillas tratadas a 60 y 80ºC. 
De acuerdo con estudios anteriores [26], las bajas temperaturas de envejecimiento 
durante la preparación de la plantilla KIT-6, podrían causar la interconexión de los poros, la 
formación de paredes gruesas o el pequeño diámetro de los mesoporos. En el caso de la plantilla
cuya temperatura de envejecimiento ha sido de 100ºC, el tamaño de los poros se ha estimado en 
5 nm; mientras que si esta temperatura es de 40ºC, el tamaño es de 3.5 nm. Este hecho, podría 
dificultar la entrada a los poros del precursor del óxido de cerio, produciéndose la formación de 
las partículas de CeO2 fuera de la plantilla de sílica. Éstas, podrían dificultar la eliminación de la 
sílica durante el tratamiento con NaOH. Este resultado, está de acuerdo con lo obtenido 
mediante TEM para el KIT-6 CeO2 40, al observarse varias zonas con nanopartículas de CeO2
desordenadas.
Figura 3.6. Resultados del EDX de los catalizadores KIT-6 CeO2-40 y KIT-6CeO2-100.
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3.3.6. TEM, HR-TEM y difracción de electrones
La microscopía electrónica de transmisión permite la observación directa de la 
morfología y la distribución de las partículas de óxido de cerio, confirmando la estructura 
mesoporosa de los catalizadores de óxido de cerio. La Figura 3.7 muestra algunas imágenes de 
los catalizadores de óxido de cerio mesoporosos. Tal como puede observarse, el CeO2 muestra 
una estructura ordenada y nanocristales con un tamaño en el rango de 4 a 8 nm. En la Tabla 3-1, 
se presenta la medida del tamaño de los cristalitos obtenida con el TEM. En el caso de los 
catalizadores sintetizados a partir de plantillas tratadas a 40 y 100ºC, se observan 
aglomeraciones de partículas de óxido de cerio de entre 50 y 100 nm. Las partículas de CeO2
(zonas oscuras) de forma esférica observadas, se muestran en la Figura 3.7. Para los cuatro 
catalizadores (KIT-6: 40, 60, 80 y 100ºC), las nanosferas muestran una estructura hexagonal 
compacta (HCP). El tamaño de las cavidades es menor que el de las partículas de CeO2 por lo 
que no resulta sencillo proporcionar un tamaño exacto mediante los análisis de microscopía 
electrónica de transmisión [27].
Figura 3.7. Imágenes obtenidas del TEM a baja resolución de los catalizadores de CeO2. (a): KIT6-
40, (b): KIT6-60, (c): KIT6-80, (d): KIT6-100. La figura insertada en (a) se corresponde con los 
resultados del SAED.
Los ensayos de difracción de electrones de área seleccionada (SAED) muestran siete 
anillos de difracción difusos. De acuerdo con JCPDS Nº: 34-394 y la ley de la difracción de 
Bragg, todos los anillos de difracción podrían ser descritos por una fase cúbica centrada en las 
caras y un grupo espacial Fm3m. Estas observaciones están de acuerdo con los resultados 
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obtenidos mediante la difracción de rayos X. La asignación de los anillos desde el centro hasta 
el exterior es como sigue: (111), (200), (220), (311), (331) y (422).
El hallazgo más importante procedente de la difracción de rayos X y la difracción de 
electrones, es que no hay picos ni anillos presentes procedentes de otras fases o impurezas, lo 
que indica la elevada pureza de los catalizadores obtenidos después de eliminar la plantilla de 
sílica KIT-6.
Las imágenes TEM a mayor resolución de los cristalitos de KIT-6 CeO2 60 (Figura 3.8
(a)), indicaron que la estructura estaba formada por nanosferas unidas por nanopuentes. Tal 
como se indica con las flechas en la Figura 3.8 (a), los nanopuentes pueden observarse en el 
borde de las partículas, y su tamaño es de alrededor de 2 nm. La caracterización más en detalle 
de los catalizadores fue llevada a cabo mediante microscopía electrónica de transmisión de alta 
resolución (HR-TEM). La Figura 3.8 (b) muestra la imagen obtenida por HR-TEM de algunas 
partículas y la distancia interplanar, indicando que las nanosferas tienen una estructura 
altamente cristalina, con una distancia interplanar de 3.15 ??? correspondiente a la familia de 
planos (111). Se observa, otra distancia interplanar de 2.75 ??correspondiente a la familia de 
planos (200). Anotar, que la orientación de los cristalitos de CeO2 no tiene relación con la 
temperatura empleada en el tratamiento [27].
Figura 3.8. Imágenes TEM con muchos aumentos (a) y HR-TEM (b) del KIT-6 CeO2 60.
3.4. CARACTERIZACIÓN DEL CATALIZADOR KIT-6 CeO2 80 TRAS 
EL ESTUDIO CINÉTICO
Concluido el estudio cinético, se llevó a cabo la caracterización del catalizador KIT-6 
CeO2 80 mediante las técnicas de XRD y adsorción de nitrógeno para comprobar que el 
catalizador mantenía su estructura mesoporosa ordenada.
(a) (b)
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La Figura 3.9 muestra los resultados obtenidos de la XRD de alto y bajo ángulo para el 
catalizador KIT-6 CeO2 80 antes y después del estudio cinético. En el XRD de alto ángulo
(Figura 3.9 (a)), los picos de difracción para el catalizador usado ocurren para valores de? ???
similares a los del catalizador fresco, ya citados anteriormente, indicando que no aparece 
ninguna otra fase aparte de la ya citada durante el estudio cinético y que la muestra mantiene su 
estructura mesoporosa ordenada. Se observó que el tamaño del cristalito no cambió 
apreciablemente después de que el catalizador de CeO2 se usara para la oxidación del naftaleno. 
El tamaño del cristalito para el catalizador fresco fue de 8.8 nm (Tabla 3-1) mientras que el 
catalizador usado presentó un tamaño de cristalito de 7.5 nm (Tabla 3-2).
Figura 3.9. Resultados de la XRD de alto y bajo ángulo para el KIT-6 CeO2 80 fresco y usado.
En la Figura 3.9 (b) se muestran los resultados obtenidos para el XRD de bajo ángulo del KIT-6 
CeO2 80 antes y después del estudio cinético. Tal como puede observarse, se obtiene 
nuevamente el pico de difracción alrededor de 1º, relacionado con la estructura mesoporosa del 
catalizador de óxido de cerio.
Catalizador SBET (m
2g-1) Tamaño de cristalito (nm) Tamaño de poro (nm)
Análisis BET XRD BET
Ce-80 fresco 163 8.8 5.2
Ce-80 usado 146 7.5 4.9
Tabla 3-2. Características del catalizador KIT-6 CeO2 80 antes y después del estudio cinético.
Por último, se llevaron a cabo ensayos de adsorción de nitrógeno. La Figura 3.10
muestra las isotermas de adsorción obtenidas para el KIT-6 CeO2 80 antes y después del estudio 
cinético. Para el catalizador usado, el valor de la superficie específica, estimado mediante el 
(a) (b)
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método BET, ha sido de 146.3 m2·g-1, frente a los 163 m2·g-1 observados para el catalizador 
fresco.
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Figura 3.10. Isoterma de adsorción para el catalizador KIT-6 CeO2 80 antes y después del estudio 
cinético.
En conclusión, podemos decir que aunque el valor de la superficie BET disminuyó 
ligeramente, las muestras todavía muestran un pico de difracción en la región de los ángulos 
bajos, y una estructura nanocristalina ordenada confirmada por la XRD de alto ángulo. La 
isoterma de adsorción del nitrógeno, todavía muestra el salto para valores de P/P0 = 0.5-0.7, 
característico de la condensación capilar en los mesoporos. Por tanto, el estudio cinético no 
provoca el colapso de los mesoporos y el catalizador mantiene su estructura inicial. El ligero 
descenso de la superficie específica y de la intensidad de los picos en el XRD, podrían estar 
probablemente relacionados con la presencia de impurezas de lana de vidrio procedentes del 
reactor en el catalizador de óxido de cerio.
3.5. COMPARACIÓN KIT-6 CeO2 XX (XX = 100, 80. 6 ,40 ºC) CON CeO2 (urea)
A continuación, se van a comparar la superficie específica obtenida por el método BET 
y el consumo de hidrógeno de los ensayos TPR de los catalizadores sintetizados en este trabajo 
con el catalizador de CeO2 obtenido a partir de la precipitación homogénea con urea, que 
recientemente ha demostrado ser uno de los mejores catalizadores para la oxidación total del 
naftaleno [1, 3]. Tal como se observa en la Tabla 3-3 el catalizador de CeO2 obtenido a partir de 
urea mostró un ligero incremento de la superficie específica, 171 m2·g-1, valor un 5% superior al 
del catalizador KIT-6 CeO2 80. Por otro lado, todos los catalizadores presentaron la misma fase 
cristalina, cúbica fluorita y los picos de difracción característicos de esta estructura. En cuanto a 
la relación entre el tamaño de los cristalitos y la anchura a la altura media de la banda Raman 
principal se ve que el aumento en la FWHM está asociado con una disminución del tamaño de 
cristalito, tal como se ha comentado anteriormente. Sin embargo, estos datos no pueden ser 
directamente comparados con los datos obtenidos para los catalizadores obtenidos por el 
Apéndice 3
56
método de “nanocasting”, por lo que no podemos conocer la influencia relativa que tienen el 
tamaño de cristalito y la concentración de vacantes de oxígeno en el aumento de la FWHM del 
CeO2 (u). El consumo de hidrógeno total para el CeO2 (u) resultó ser del mismo orden de 
magnitud que el del resto de catalizadores. Las pequeñas diferencias podrían ser debidas a las 
diferencias en la estructura superficial ocasionadas por las diferencias en el método de síntesis.
Consumo de hidrógeno
???????cat-1)Catalizador SBET (m2g-1) Fases cristalinas Tamaño de 
cristalito (nm)
Baja T Alta T
FWHM (cm-1)
Ce-40 102 Cúbica fluorita 9.8 4.5 242 25.4
Ce-60 145 Cúbica fluorita 9.0 3.1 465 28.4
Ce-80 163 Cúbica fluorita 8.8 10 223 31.0
Ce-100 133 Cúbica fluorita 10 8 528 24.5
CeO2 (u) 171 Cúbica fluorita 4.7 230 34
Tabla 3-3. Resultados de la caracterización de los catalizadores de CeO2.
3.6. ACTIVIDAD CATALÍTICA
Inicialmente, con el reactor vacío, se llevaron a cabo ensayos para estudiar la oxidación 
del naftaleno en fase homogénea, es decir, sin catalizador. El reactor se calentó desde 100 hasta 
350ºC a una velocidad de 10ºC·min-1. Se observó que la descomposición del naftaleno era 
despreciable a temperaturas inferiores a 350ºC, lo que sugiere que toda reacción de oxidación a 
temperatura inferior a 350ºC es debida a la presencia del catalizador [Figura 3.11].
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Figura 3.11. Resultados de la oxidación del naftaleno en fase homogénea.
La Figura 3.12 muestra las curvas de actividad para la oxidación del naftaleno de los 
cuatro catalizadores sintetizados. La actividad catalítica se expresó como rendimiento a CO2. 
Éste se calcula como el cociente entre la cantidad de CO2 producida en la reacción y la cantidad 
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máxima de CO2 resultante de la oxidación completa del naftaleno. Se ha escogido el 
rendimiento a CO2 en lugar de la conversión de naftaleno a la salida porque dado que el 
naftaleno es una molécula poliaromática puede adsorberse fácilmente sobre materiales de 
elevada área superficial, lo que puede conducir a una sobreestimación de la actividad de los 
catalizadores [1, 12]. Además, existe un rango de temperaturas (alrededor de 200ºC) en el que 
se produce una gran cantidad de hidrocarburos intermedios, lo que indica que están 
transcurriendo varias reacciones simultáneamente. Este hecho, limita la información cuantitativa 
obtenida de los experimentos a partir de la medida de la conversión de naftaleno [13].
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Figura 3.12. Curvas de actividad de los catalizadores de CeO2.
Una excelente actividad para la oxidación del naftaleno ha sido observada para los 
cuatro catalizadores ensayados. Los resultados obtenidos (Figura 3.12) mostraron que el KIT-6 
CeO2 80 era el catalizador más activo, excepto en el rango de temperaturas de 260 a 300ºC, 
donde el KIT-6 CeO2 100 mostró una actividad superior, probablemente debido a problemas de 
transferencia de materia. El KIT-6 CeO2 80 dio un rendimiento a CO2 por encima del 80% a 
260ºC, y por encima del 95% a 275ºC. Estos resultados concuerdan con los obtenidos de la 
caracterización del catalizador, ya que el KIT-6 Ce 80 mostró el menor tamaño de cristalito (8.8 
nm), la mayor superficie específica (163 m2·g-1) y la mayor relación FWHM/tamaño de 
cristalito, junto con el bajo contenido de sílica residual y unas propiedades redox adecuadas 
(presencia de picos de reducción de hidrógeno a altas y bajas temperaturas) (Tabla 3-1).
La actividad para los catalizadores sintetizados en este trabajo decrece en el siguiente orden:
KIT-6 CeO2 80 > KIT-6 CeO2 100 > KIT-6 CeO2 60 > KIT-6 CeO2 40
El KIT-6 CeO2 100 mostró una actividad menor que el KIT-6 CeO2 60 en el rango de 
temperaturas 100-250ºC, pero su actividad es considerablemente superior en el rango 250-300 
ºC. Se observó, que el KIT-6 CeO2 40 fue el catalizador menos activo en todo el rango de 
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temperaturas (Figura 3.12). Esto último, puede atribuirse a la presencia de restos de la sílica 
KIT-6 usada en la síntesis, corroborado mediante XRD y EDX (Figura 3.3, Figura 3.6), la 
menor superficie específica y un tamaño de cristalito mayor que el KIT-6 CeO2 60 y el KIT-6 
CeO2 80. No se ha encontrado una relación directa entre la actividad catalítica y el tamaño de 
los mesoporos dado que el KIT-6 CeO2 100 mostró el menor tamaño de poro. Éste es un 
resultado esperado, ya que todos los catalizadores presentaron un tamaño de poro mayor que el 
tamaño de la molécula de naftaleno (0.7 nm), por lo que la resistencia a la difusión en el interior 
de los poros debería ser despreciable en todos los casos.
El comportamiento hacia la oxidación del naftaleno del catalizador más activo (KIT-6 
CeO2 80) fue estudiado en el rango de temperaturas de 100-350ºC en tres ciclos consecutivos. 
Su comportamiento permaneció invariable tras los ciclos y se mantenía su alta selectividad 
hacia la formación de CO2, tal como puede verse en la Figura 3.13. Aunque se deben hacer más 
estudios para determinar la vida útil del catalizador, el estudio cinético realizado durante dos 
meses demostraró que el catalizador es estable durante dicho periodo manteniendo su 
selectividad hacia la formación de CO2.
0
10
20
30
40
50
60
70
80
90
100
50 100 150 200 250 300 350
Temperatura  (ºC)
R
en
di
m
ie
nt
o 
a 
C
O
 2
 (
%
)
Ciclo1
Ciclo2
Ciclo3
Figura 3.13. Ciclos de temperatura del KIT-6 CeO2 80.
La excelente actividad para la oxidación del naftaleno de los cuatro catalizadores 
sintetizados en este trabajo, está asociada con las características estructurales de los óxidos de 
cerio mesoporosos preparados por el método de “nanocasting”. Elevadas áreas superficiales son 
favorables para la actividad catalítica ya que permiten un mejor acceso de los reactivos a los 
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centros activos. Esto facilita la adsorción del naftaleno y la oxidación en los sitios activos así 
como la desorción de los productos.
3.7. COMPARACIÓN ACTIVIDAD CATALÍTICA KIT-6 CeO2 80 y CeO2 (urea)
Para comparar la actividad del KIT-6 CeO2 80 sintetizado en este trabajo con la del 
óxido de cerio obtenido a partir de la precipitación homogénea con urea, se obtuvo la curva de 
actividad para este último catalizador en las mismas condiciones de trabajo presentadas en el 
apartado 3.4 de la memoria. Los resultados se presentan en la Figura 3.14.
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Figura 3.14. Actividad catalítica de los catalizadores KIT-6 CeO2 80 y CeO2 (urea).
A la vista de la Figura 3.14, se observa que el catalizador KIT-6 CeO2 80 es más activo 
que el catalizador CeO2 (urea) pese a que el CeO2 (urea) tiene una superficie específica 
ligeramente superior (Tabla 3-3). De este modo, se comprueba, que tal y como se ha publicado 
en la bibliografía, esta propiedad no es la única determinante de su actividad. Hay que tener en 
cuenta otras propiedades como son la estructura superficial y la distribución de poros, así como 
el tamaño de los cristalitos y su resistencia térmica. El KIT-6 CeO2 80 parece tener una 
estructura superficial más activa así como una estructura mesoporosa, ambas proporcionadas 
por la KIT-6 utilizada como plantilla externa. Dichas propiedades, compensan la pequeña 
diferencia de superficies específicas y hacen que el KIT-6 CeO2 80 sea un catalizador más 
activo para la oxidación del naftaleno.
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4. Modelado cinético
En este apéndice, se describen los diferentes modelos cinéticos usados para el ajuste de 
datos experimentales. Posteriormente, mediante un modelo cinético empírico se determinan los 
órdenes de reacción respecto del naftaleno y del oxígeno y a continuación, tratan de ajustarse los 
datos experimentales a diferentes modelos mecanísticos. Por último, se aplica el método de las 
velocidades iniciales para determinar la etapa controlante de la velocidad de reacción y poder 
discriminar posibles mecanismos de reacción.
4.1. INTRODUCCIÓN AL MODELADO CINÉTICO
Para la oxidación completa de componentes puros, se pueden usar varios modelos cinéticos 
[43]:
1. Modelos empíricos (o pseudo-homogéneos): estos nos dan las expresiones cinéticas más 
sencillas. Pueden ser útiles para el diseño preliminar, pero no aportan información acerca 
del mecanismo de la reacción.
2. Expresiones cinéticas basadas en mecanismos en los que la reacción transcurre entre las 
dos moléculas adsorbidas (mecanismos de Langmuir-Hinshelwood) o entre una molécula 
adsorbida y una molécula de la fase fluida (mecanismos de Eley-Rideal).
3. Modelos redox: estos modelos se basan en la suposición de que la concentración de 
oxígeno es constante en la superficie del catalizador. La reacción ocurre, entre la molécula 
de reactante y la porción oxidada de catalizador. Así, estos modelos sostienen dos etapas 
redox:
(a) El hidrocarburo reduce el catalizador oxidado.
Cat-O + HC →  Cat + CO2
(b) El oxígeno de la fase gas oxida el catalizador.
2 Cat + O2 →  2 Cat-O
En estado estacionario, las velocidades de ambas etapas deben ser iguales.
Estos modelos, son usados normalmente para la oxidación completa de hidrocarburos sobre 
óxidos metálicos y catalizadores de paladio. La referencia citada, sugiere que el paso (b) es una 
oxidación disociativa del oxígeno, más que una oxidación real del catalizador. Por tanto, el paso 
(a) sería la reacción del hidrocarburo con el oxígeno quimisorbido.
Este mecanismo conduce a la misma ecuación que el mecanismo de Mars-van Krevelen 
aunque el significado de los parámetros cinéticos es diferente [14].
Los detalles de cada modelo se resumen en la Tabla 4-1. Todos los modelos están 
restringidos a las condiciones de velocidad iniciales [43].
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Modelo Suposiciones Mecanismo de reacción Etapa controlante Ecuación cinética
1
Modelo de Eley-Rideal: 
reacción del oxígeno molecular 
adsorbido con el naftaleno de la 
fase gas.
O2 + X →← 1K  O2-X
Np + O2-X → 2K  R-X
R-X → 3K  R + X
Np + O2-X → 2K  R-X
2
2
1
12
1 O
NpO
Np pK
ppKk
r
+
=−
2
Modelo de Eley-Rideal: 
adsorción disociativa del 
oxígeno y reacción con el 
naftaleno de la fase gas
O2 + 2X →← 1K  2O-X
Np + O-X → 2K  R-X
R-X → 3K  R + X
Np + O-X → 2K  R-X ( ) 2/11
2/12/1
12
2
2
1 O
NpO
Np
pK
ppKk
r
+
=−
3
Modelo de Langmuir-
Hinshelwood: adsorción 
molecular de oxígeno y 
naftaleno, y reacción entre 
reactantes adsorbidos
O2 + X →← 1K  O2-X
Np + X → 2K  Np-X
Np-X + O2-X → 3K  R-X + X
R-X → 4K  R + X
O2 + X →← 1K  O2-X
Np + X → 2K  Np-X
Np-X + O2-X → 3K  R-X + X
21
21
O
Np
Np
k p
r
K p
− =
+
2
2
11
Np
Np
O
k p
r
K p
− =
+
( )
2
2
3 1 2
2
1 21
O Np
Np
O Np
k K K p p
r
K p K p
− =
+ +
4
Modelo de Langmuir-
Hinshelwood: adsorción 
disociativa del oxígeno y 
molecular del naftaleno. 
Reacción entre reactantes 
adsorbidos
O2 + 2X →← 1K  2O-X
Np + X → 2K  Np-X
Np-X + O-X → 3K  R-X + X
R-X → 4K  R + X
O2 + 2X →← 1K  2O-X
Np + X → 2K  Np-X
Np-X + O-X → 3K  R-X + X
( )
21
2
21
O
Np
Np
k p
r
K p
− =
+
( )
2
2
1/ 2
11
Np
Np
O
k p
r
K p
− =
+
( )( )
2
2
1/ 2 1/ 2
3 1 2
21/ 2
1 21
O Np
Np
O Np
k K K p p
r
K p K p
− =
+ +
5
Modelo de Mars-van Krevelen: 
reacción redox en la superficie 
del catalizador
Np + cat.ox. →Kr  cat.red + R
cat.red + O2 →Ko cat.ox NprOo
NpOor
Np pnKpK
ppKK
r
+
=−
2
2
Tabla 4-1. Modelos cinéticos para el ajuste de datos experimentales de la oxidación catalítica del naftaleno. (Adaptado de [14]).
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4.2. APLICACIÓN DE MODELOS CINÉTICOS PARA EL AJUSTE DE 
DATOS EXPERIMENTALES
Se ha escogido como catalizador para llevar a cabo los estudios cinéticos el KIT-6 CeO2
80. El motivo de esta elección ha sido que es el catalizador que presenta una mayor actividad en 
casi todo el rango de temperaturas.
Los estudios cinéticos se van a llevar a cabo a temperaturas de 200, 210, 220 y 230ºC. 
Para asegurar la eliminación de los efectos de la transferencia de materia y energía, los datos de 
velocidad se tomaron en el rango de conversiones lineal que en nuestro caso se corresponde con 
conversiones inferiores al 15%.
4.2.1. Modelo cinético empírico
Para determinar los órdenes de reacción de los dos reactivos involucrados en la reacción 
de oxidación se va a hacer uso de un modelo cinético empírico de tipo potencial:
m
O
n
NpNp PPkr 2··=−
Inicialmente se determinó el orden de reacción respecto al naftaleno. Para ello se 
calculó la conversión de naftaleno a la salida del reactor al variar la masa de catalizador a 
diferentes temperaturas de reacción obteniéndose la Figura 4.1.
Posteriormente, se estudió el efecto de la concentración de entrada al reactor de 
oxígeno. Para ello, con una masa de catalizador constante e igual a 60 mg y para cada 
temperatura de reacción, se varió la proporción oxígeno-helio (20%-80%, 15%-85%, 10%-90%, 
5%-95%) en el gas de entrada al reactor manteniendo constante el flujo volumétrico (50 
mlN·min-1). Se observó, que el valor de conversión de naftaleno a la salida del reactor dependía 
de la concentración de entrada al reactor de oxígeno. Estos resultados se presentan en la Figura
4.4.
4.2.1.1. Orden de reacción respecto al naftaleno
En primer lugar se va a determinar el orden de reacción respecto al naftaleno. Para ello 
se parte de los datos experimentales obtenidos para las cuatro temperaturas de reacción con una
masa de catalizador entre 30 y 60 mg a intervalos de 10 mg y una concentración de naftaleno a 
la entrada del reactor de alrededor de 450 ppm contenidos en una corriente de 50 mlN·min-1 de 
80% He y 20% de O2. Estos resultados se presentan en la Figura 4.1.
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Figura 4.1. Variación de la conversión de naftaleno con la masa de catalizador y la temperatura de 
reacción.
Dado que los valores de conversión del naftaleno a la salida del reactor son en algunos 
casos superiores al 15%, se ha considerado el reactor de flujo pistón como reactor integral y se 
ha aplicado el método integral de análisis de datos. Dado que la variación de concentración del 
naftaleno es apreciable (XNp > 15%), considerar la velocidad de reacción constante en todos los 
puntos del reactor conduciría a errores importantes. Por ello, lo que tenemos es un reactor 
integral. Por otro lado, ya que el número de datos experimentales no es muy elevado, se 
consideró que la aplicación del método diferencial de análisis de datos llevaría a errores 
significativos asociados con el cálculo de la velocidad de reacción.
Se probaron varios órdenes de reacción y se vio que el orden de reacción respecto al 
naftaleno era 1. A continuación se muestra el procedimiento seguido para determinar dicho 
orden de reacción.
En primer lugar, se parte de la ecuación de diseño del reactor de flujo pistón:
0
Np
Np Np
dXW
F r
=
−∫     (Ec. 4-1)
Considerando que el oxígeno está en exceso, podemos escribir la velocidad de reacción 
como:
2
'n m nNp Np O Npr kC C k C− = =     (Ec. 4-2)
donde 
2
' mOk kC= .
A continuación, se procede a integrar la ecuación de diseño. Para ello, escribimos la 
concentración de naftaleno en el reactor en función de su conversión (con el subíndice 0 se hace 
referencia a la entrada del reactor). Se ha despreciado la influencia del factor de expansión ?A en 
el cálculo de la concentración de naftaleno (?A = 0.0007). Dado que tanto el helio como el 
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oxígeno están en una elevada proporción respecto al naftaleno, se considera que la variación 
relativa del volumen del sistema es nula:
( )0
0
0 ' · 1
NpX Np
nn
Np Np Np
dXW
F k C X
=
−
∫    (Ec. 4-3)
Integramos la ecuación 4-3 para diversos órdenes de reacción. Se observó que n=1 era 
el valor que mejor ajustaba los datos experimentales.
( )Np
Np
Np X
F
CkW
−−= 1ln
'··
0
0    (Ec. 4-4)
Los resultados se presentan en la Figura 4.2.
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Figura 4.2. Ajuste de datos experimentales para orden de reacción 1 respecto al naftaleno.
De las rectas de ajuste se observa el valor de la ordenada en el origen que es cercano a 
cero de acuerdo con la ecuación integrada, y el valor de la pendiente que nos da la constante 
cinética aparente k’ [ml·gcat
-1·min-1] para cada una de las temperaturas de reacción.
A continuación, a partir de la ecuación de Arrhenius se va a obtener la energía de 
activación aparente de la oxidación catalítica.
( )RTEAk a'0 ·exp' −=     (Ec. 4-5)
donde
k’: constante cinética aparente [ml·gcat
-1·min-1]
A0: factor preexponenecial [ml·gcat
-1·min-1]
Ea
’: energía de activación aparente de la reacción [J·mol-1]
Rg: constante de los gases ideales = 8.314 J·mol
-1·K-1
T: temperatura [K]
Apéndice 4
65
Linealizando la ec. 4-5 se obtiene la expresión
TR
E
Ak a
1
·ln'ln
'
0 −=     (Ec. 4-6)
Representando los diferentes valores de k’ obtenidos a las diferentes temperaturas de 
reacción se obtienen los valores de la energía de activación aparente de la reacción (pendiente 
de la recta) y el valor del factor preexponencial (ordenada en el origen). Los resultados se 
presentan en la Figura 4.3.
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10 [ml·gcat
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ln(k') = -9.5052·(1/Tx103)+24.903
                R2 = 0.9823
Figura 4.3. Cálculo de la energía de activación aparente y del factor preexponencial.
Este valor, es comparable con el obtenido para la oxidación del naftaleno sobre 
Ce0.75Zr0.25O2 (89.36 kJ·mol
-1) [14], aunque es significativamente inferior a los obtenidos sobre 
V2O5 (121.8 kJ·mol
-1) [29] y Pt/Al2O3 (149.97 kJ·mol
-1) [7].
4.2.1.2. Orden de reacción respecto al oxígeno
En la Figura 4.4 se observa la dependencia de la velocidad de reacción con la 
concentración de entrada de oxígeno. Dicha figura se ha obtenido para una concentración de 
naftaleno a la entrada de 450 ppm y una masa de catalizador de 60 mg, variando las 
proporciones oxígeno-helio en el gas de entrada manteniendo constante el flujo volumétrico en 
50 mlN·min-1.
Para determinar el orden de reacción respecto al oxígeno se ha considerado el reactor 
como reactor diferencial y se ha aplicado el método diferencial de análisis de datos. En este caso 
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se puede tratar el reactor como diferencial pues las conversiones del reactivo clave, el oxígeno, 
son inferiores al 2% en todos los casos por tratarse de un reactivo en exceso.
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Figura 4.4. Influencia de la concentración de oxígeno en la velocidad de reacción.
Al aplicar el método diferencial de datos, se supone que la concentración del reactivo 
apenas varía a lo largo del reactor, por lo que la velocidad de reacción se calcula como:
m
OmlNpO CCkr 0,,0, 22 ··=−
donde,
0
2
2
2
0,
O
O
O
F
W
X
r
∆
=−
con
W: masa de catalizador (g)
FO2,0: caudal másico de O2 a la entrada del reactor (g·min
-1)
CO2,0: concentración de entrada al reactor de oxígeno (mol·ml
-1)
CNp,ml: concentración de naftaleno media logarítmica entre la concentración de 
naftaleno a la entrada y salida del reactor (mol·ml-1).
Para determinar el orden de reacción m, linealizamos la ecuación cinética:
0,
,
0,
2
2 ·lnlnln O
mlNp
O Cmk
C
r
+=
−
De la pendiente de la representación (Figura 4.5) obtengo el orden de reacción para cada 
temperatura que es 1 en todos los casos.
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Figura 4.5. Determinación del orden de reacción respecto al oxígeno.
De la ordenada en el origen podría obtenerse el valor de la constante cinética para cada 
temperatura. Debido a la dispersión de los datos experimentales estos valores no siguen una 
tendencia clara con la temperatura de reacción, algo que se había observado que sí que ocurría 
al determinar el orden de reacción respecto al naftaleno. Por tanto, se tomarán los valores de las 
constantes cinéticas aparentes para determinar la constante cinética, k, de la reacción de 
oxidación. La Tabla 4-2 muestra los resultados.
T (ºC) k’ (ml·gcat
-1·min-1) k (ml2·gcat
-1·gNp
-1·min-1)
200 121.31 735167.6
210 199.63 1209805.5
220 254.14 1540149.1
230 423.79 2568268.6
Tabla 4-2. Constantes cinéticas aparentes y reales de la reacción de oxidación.
4.2.2. Modelos cinéticos mecanísticos
Conocida la influencia en la velocidad de reacción de las concentraciones de oxígeno y 
de naftaleno, se van a realizar diferentes estudios cinéticos para determinar el modelo 
mecanístico. Fijada la concentración de naftaleno a la entrada del reactor (250, 330, 450, 560, 
720 ppm), para cada proporción de la mezcla oxígeno-helio (20-80%, 15-85%, 10-90%, 5-
95%), se van a tomar datos de la conversión de naftaleno a la salida del reactor para cada una de 
las temperaturas de reacción (200, 210, 220 y 230ºC). Una vez estabilizado el sistema, se toman 
tres medidas de las que se obtiene el valor medio para su posterior ajuste. El flujo volumétrico 
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es de 50 mlN·min-1 y la masa de catalizador de 60 mg para todos los ensayos. Los resultados se 
presentan en Tabla 4-3.
T = 200ºC
PO2=20.26 kPa PO2=15.195 kPa PO2=10.13 kPa PO2=5.065 kPa
PNp,0 (kPa) XNp (%) PNp,0 (kPa) XNp (%) PNp,0 (kPa) XNp (%) PNp,0 (kPa) XNp (%)
0.020 4.5 0.023 2.2 0.022 4.4 0.022 1
0.032 5.1 0.028 3.3 0.031 1.5 0.031 1.7
0.042 7.7 0.042 3.7 0.048 2.3 0.045 2
0.068 8.1 0.056 1.8 0.066 2.8 0.071 1.4
0.087 10.6 0.083 4 0.085 4.3 0.085 2.4
T = 210ºC
PO2=20.26 kPa PO2=15.195 kPa PO2=10.13 kPa PO2=5.065 kPa
PNp,0 (kPa) XNp (%) PNp,0 (kPa) XNp (%) PNp,0 (kPa) XNp (%) PNp,0 (kPa) XNp (%)
0.020 4.6 0.023 1.8 0.022 2.3 0.022 1.5
0.029 7.4 0.028 5.9 0.031 2 0.031 2.2
0.042 7.6 0.044 6.8 0.045 3.3 0.045 4.9
0.055 12.2 0.063 5.3 0.068 5.5 0.071 2.1
0.074 13.6 0.083 9.5 0.085 5.1 0.085 4.3
T = 220ºC
PO2=20.26 kPa PO2=15.195 kPa PO2=10.13 kPa PO2=5.065 kPa
PNp,0 (kPa) XNp (%) PNp,0 (kPa) XNp (%) PNp,0 (kPa) XNp (%) PNp,0 (kPa) XNp (%)
0.023 7.1 0.023 3.8 0.022 5.8 0.022 2
0.028 6.5 0.028 6.9 0.030 5.8 0.031 3.7
0.044 12.4 0.044 8.5 0.044 3.5 0.044 2.5
0.067 13.3 0.063 8.3 0.068 6.9 0.071 3.5
0.083 13 0.083 9.5 0.085 5.8 0.085 5.2
T = 230ºC
PO2=20.26 kPa PO2=15.195 kPa PO2=10.13 kPa PO2=5.065 kPa
PNp,0 (kPa) XNp (%) PNp,0 (kPa) XNp (%) PNp,0 (kPa) XNp (%) PNp,0 (kPa) XNp (%)
0.020 9.6 0.023 6.1 0.022 9.5 0.022 3.5
0.032 8.1 0.028 7.3 0.028 6. 0.031 4.9
0.042 15.7 0.044 8.7 0.045 9.3 0.043 4.8
0.068 11.6 0.064 11.7 0.068 9.9 0.071 7.7
0.087 15.8 0.083 12.1 0.087 8.8 0.085 7.5
Tabla 4-3. Resultados del estudio cinético.
En la Tabla 4-3, se observa la influencia conjunta de tres parámetros de la reacción: la 
temperatura y las concentraciones a la entrada del reactor de naftaleno y de oxígeno. Las tres 
variables guardan la misma relación con la conversión de naftaleno a la salida del reactor, es 
decir, su aumento provoca el crecimiento de la conversión de naftaleno.
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A partir de los resultados experimentales, se determinaron para cada temperatura los 
valores de velocidad de reacción experimentales para cada pareja de datos de presión parcial 
inicial de naftaleno y oxígeno. Dado que los valores de conversión de naftaleno a la salida del 
reactor son en todos los casos inferiores al 15%, la velocidad de reacción se ha calculado 
asumiendo que el reactor es diferencial.
,0
Np
Np
Np
X
r
W
F
∆
− =
Los resultados obtenidos para una temperatura de reacción de 220ºC se presentan en la 
Figura 4.6. Los resultados son similares para el resto de las temperaturas, observándose una 
clara influencia en la velocidad de reacción de las concentraciones de los dos reactivos. En 
todos los casos se observa cómo la velocidad aumenta al aumentar las presiones parciales de 
ambos reactivos, por lo que parece, que la velocidad de adsorción de ambos sea determinante en 
la velocidad global de la reacción.
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Figura 4.6. Velocidad de reacción experimental para diferentes valores de presión parcial de los 
reactivos. Datos obtenidos para la temperatura de 220ºC para el KIT-6 CeO2 80.
Los resultados experimentales obtenidos trataron de ajustarse a los modelos 
mecanísticos expuestos anteriormente en la Tabla 4-1. Tras linealizar las ecuaciones de 
velocidad, se procedió al ajuste lineal multivariable, el cual se llevó a cabo con el programa 
OriginPro 8. Los resultados se muestran en la Tabla 4-4. A la vista de los resultados, 
observamos que ninguno de los modelos mecanísticos propuestos ajusta los datos 
experimentales obtenidos. Por una lado, los errores asociados a la generación del naftaleno por 
sublimación pueden llegar a ser de hasta un 2%, junto con los errores experimentales derivados 
de las bajas conversiones de naftaleno a las que trabajamos (<15%), son las principales fuentes 
de error. Por otro lado, la posible formación de subproductos a diferente velocidad de formación 
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que el CO2 y el H2O a temperaturas próximas a las del estudio cinético indica que están 
transcurriendo varias reacciones simultáneamente lo que limita la información cuantitativa 
obtenida de los experimentos [13]. Existen estudios sobre pentóxido de vanadio [29] en los que 
se plantea la oxidación del naftaleno a través de tres reacciones simultáneas produciendo 
naftoquinona, anhídrido ftálico y dióxido de carbono en proporciones 0.4-0.4-0.2 
respectivamente. Los dos primeros son reoxidados posteriormente para producir CO2. También 
se ha observado en estudios anteriores la formación de compuestos tipo carbonato [30, 31], 
naftoato [30], formato [31, 32] o ftalato [13] y productos de oxidación parcial como especies 
tipo anhídrido y naftoquinona [8, 30] sobre la superficie del catalizador que pueden no oxidarse 
a las temperaturas de trabajo quedándose retenidos en el catalizador y afectando a la actividad 
catalítica de éste. Para el caso de la formación de compuestos tipo formato, se ha visto que son 
compuestos de alto grado de oxidación del naftaleno; sin embargo, en el caso de se formen 
naftoatos, uno de los modos en que el naftaleno se adsorbe sobre el CeO2 [27], se ha visto que 
se trata de compuestos de bajo grado de oxidación que en nuestras condiciones de trabajo, 
podrían permanecer en la superficie catalítica sin oxidarse.
Existen muy pocos estudios acerca de la combustión catalítica de HAPs, especialmente 
del naftaleno. En los estudios realizados se han utilizado diferentes modelos para el ajuste de los 
datos experimentales. Por ejemplo, se ha utilizado el modelo de Mars-van Krevelen para 
modelar el comportamiento de un catalizador de Ce0.75Zr0.25O2 [14], el modelo de Eley Rideal 
para el ajuste de los datos experimentales en el caso de un catalizador de platino (0.23% en 
peso) soportado sobre alúmina [7] o el modelo de Langmuir-Hinshelwood para el caso de 
tratarse de una catalizador ??????????-Al2O3 [12] Por el contrario, existen numerosos estudios 
relacionados con la combustión catalítica de alcanos y compuestos monoaromáticos; sin 
embargo, el comportamiento observado en estos casos no puede ser directamente extrapolado 
para el caso de la oxidación total de HAPs [8, 35].
Volviendo a nuestro caso, se trata por tanto, de un mecanismo de reacción más 
complejo que los modelos ensayados en este proyecto. La cinética de formación de los 
intermedios y los productos tiene que ser más estudiada. Sin embargo, los resultados de este 
estudio son fundamentales para el escalado del proceso. La cinética propuesta es intrínseca y 
por ello puede ser aplicada para el diseño de sistemas de oxidación catalítica de HAPs a escala 
industrial. Además, también se ha estudiado el efecto causado por la transferencia de masa y 
energía, necesario para el diseño a gran escala.
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Temperatura (ºC)
Modelo Ecuación cinética Parámetros (x 109)
200 210 220 230
R2
1
2
2
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12
1 O
NpO
Np pK
ppKk
r
+
=− K1 (kPa
-1)
k2 (mol·g
-1·s-1·kPa-1)
0.0154 ± 0.015
1079.366 ± 615.645
0.0733 ± 0.01353
406.504 ± 243.18
0.027 ± 0.0164
1271.364 ± 2180.565
0.071 ± 0.008
990.099 ± 307.313 0.908
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2
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-
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0.908
21
21
O
Np
Np
k p
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K p
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+
k1 (mol·g
-1·s-1·kPa-1)
K2 (kPa
-1)
0.455 ± 0.053
-6.696 ± 2.03
0.669 ± 0.083
-7.065 ± 2.973
0.910 ± 0.095
-6.502 ± 1.772
1.444 ± 0.146
-0.600 ± 1.102 0.852
2
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Np
O
k p
r
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k1 (kPa
-1)
K2 (mol·g
-1·s-1·kPa-1)
-0.0396 ± 0.013
69.735 ± 8.182
-0.035 ± 0.013
93.985 ± 11.750
0.037 ± 0.013
142.450 ± 16.997
-0.031 ± 0.010
246.914 ± 25.444 0.8943
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2
2
3 1 2
2
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O Np
Np
O Np
k K K p p
r
K p K p
− =
+ +
K1 (kPa
-1)
K2 (kPa
-1)
k3 (mol·g
-1·s-1)
-0.022 ± 0.019
41.189 ± 32.438
67.024 ± 42.536
0.0171 ± 0.013
-1.880 ± 2.359
-72.850 ± 56.813
0.004 ± 0.00306
1.670 ± 1.128
-1098.901 ± 834.965
-0.008 ±  0.00631
-10.222 ± 6.846
1086.957 ± 300.614
0.880
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+
k1 (mol·g
-1·s-1·kPa-1)
K2 (kPa
-1)
0.277 ± 0.047
7.869 ± 0.953
0.295 ± 0.0495
8.631 ± 0.668
0.562 ± 0.091
7.483 ± 0.893
0.859 ± 0.120
7.680 ± 0.715 0.903
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2
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Np
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K p
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+
k1 (kPa
-1)
K2 (mol·g
-1·s-1·kPa-1)
-0.190 ± 0.063
48.054 ± 6.463
-0.171 ± 0.011
68.918 ± 11.104
-0.182 ± 0.064
99.305 ± 13.662
-0.160 ± 0.055
180.832 ± 22.578 0.9034
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O Np
k K K p p
r
K p K p
− =
+ +
K1 (kPa
-1)
K2 (kPa
-1)
k3 (mol·g
-1·s-1)
-1.400 ± 0.934
-11.674 ± 50.238
99.157 ± 79.286
-2.040 ± 1.502
-14.407 ± 12.386
-26.560 ± 20.648
0.797 ± 0.348
-2.310 ± 1.601
-174.978 ± 50.423
-0.281 ± 0.174
-0.278 ± 0.126
961.538 ± 486.120
0.866
5
NprOo
NpOor
Np pnKpK
ppKK
r
+
=−
2
2 Kr (mol·g
-1·s-1·kPa-1)
Ko (mol·g
-1·s-1·kPa-1)
206.186 ± 68.253
29.075 ± 21.175
189.753 ± 42.235
118.683 ± 69.416
359.712 ± 99.070
69.537 ± 62.002
487.805 ± 85.784
164.981 ± 211.981 0.810
Tabla 4-4. Resultados del ajuste lineal multivariable.
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4.3. MÉTODO DE LAS VELOCIDADES INICALES DE REACCIÓN
El método de las velocidades iniciales radica en determinar la velocidad inicial de 
reacción a diferentes presiones iniciales del reactivo A, en nuestro caso naftaleno. La forma de 
esta curva va a ser muy útil en un estudio preliminar de la cinética del mecanismo, ya que 
permite descartar la mayoría de las ecuaciones no posibles o no válidas.
Los datos de partida son las curvas XNp vs. W/FNP,0. En ellas, la derivada en (W/FNp,0, 
XNp=0) proporciona la velocidad de reacción inicial, -rNp,0:
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A continuación habrá que calcular -rNp,0 a diferentes PNp,0. Estas representaciones –rNp,0-
PNp,0 son la base del método de las velocidades iniciales de reacción.
En nuestro caso, se han obtenido los datos de conversión de naftaleno a la salida del 
reactor para diferentes concentraciones de entrada de dicho reactivo. La Figura 4.7 muestra los 
resultados obtenidos para una temperatura de reacción de 220ºC y concentraciones de helio y 
oxígeno de 80 y 20% respectivamente. El flujo volumétrico se fijó en 50 mlN·min-1. Resultados 
similares han sido obtenidos para otras temperaturas de reacción y proporción de los gases 
reaccionante e inerte.
0
10
20
30
40
50
60
70
80
0.000 0.020 0.040 0.060 0.080 0.100
PNp0 (kPa)
-r
 N
 p
 x
1
09
 (
m
o
l·g
ca
t-
1 ·
s-
1 )
Figura 4.7. Influencia de la concentración de entrada de naftaleno en la velocidad de reacción para 
una temperatura de 220ºC.
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De acuerdo con el artículo de Yang y Hougen [36], las únicas etapas controlantes de la 
velocidad pueden ser la adsorción de naftaleno, la adsorción del oxígeno y la reacción química 
superficial.
La desorción de uno de los productos no puede ser la etapa controlante, ya que para ello, 
la velocidad inicial debería ser independiente de la composición inicial, lo que a la vista de los 
resultados obtenidos vemos que no es cierto.
La adsorción del naftaleno podría ser la etapa controlante de la velocidad ya que la 
dependencia de la presión parcial de naftaleno inicial con la velocidad de reacción inicial es 
lineal:
2
,0 '1
Np
Np Np
B O
kP
r k P
K P
− = =
+
pues la presión de oxígeno se supone constante al estar en exceso.
En el caso en el que la reacción superficial fuese la etapa controlante, la dependencia 
entre la presión parcial de naftaleno y la velocidad iniciales, sería de la forma:
( )20,
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PKPK
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++
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Como PNp + PO2 ~ 20 kPa (PHe~ 80 kPa) la expresión anterior se puede escribir de la forma,
( )
( ),0 2
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1 (20
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kP P
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K P K P
−
=
+ + −
Así, cuando PNp à 0, -rNp,0 à 0 y cuando PNp à 20 kPa, -rNp,0 à 0.
De aquí, se deduce que la representación de PNp,0 frente a la velocidad inicial debe pasar 
por un máximo. Así, para decir que la reacción superficial es la etapa controlante de la 
velocidad de reacción debemos hacer ensayos a concentraciones más elevadas de naftaleno a la 
entrada del reactor.
En el caso de que la adsorción de oxígeno fuese la etapa controlante, la dependencia 
entre la presión parcial de oxígeno a la entrada y el cociente entre la velocidad de reacción y la 
concentración de naftaleno calculada como media logarítmica entre la entrada al reactor y la 
salida deberá ser lineal. De los datos experimentales obtenidos para conocer la influencia de la 
concentración de oxígeno sobre la velocidad de reacción, representados en Figura 4.8, 
observamos que dicha dependencia no es lineal y por ello, la adsorción de oxígeno no puede ser 
Apéndice 4
74
la etapa controlante. Estos datos se han obtenido para una temperatura de reacción de 220ºC, y 
una concentración de naftaleno a la entrada del reactor de 450 ppm. Una representación 
semejante se obtendría para el resto de concentraciones de naftaleno a la entrada del reactor, y 
temperaturas de reacción.
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Figura 4.8. Dependencia de la presión parcial de oxígeno a la entrada con la velocidad para una 
temperatura de 220ºC.
En conclusión, observamos que tanto la reacción superficial como la adsorción del 
naftaleno podrían ser las etapas controlantes de la velocidad de reacción. Sin embargo, no 
existen suficientes pruebas que permitan descartar una de las etapas frente a la otra.
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5. Transferencia de materia y energía en reactores de lecho fijo
En esta parte del trabajo, se va a estudiar de modo cuantitativo la forma en que los 
procesos de transferencia de materia y energía en reactores de lecho fijo afectan a la velocidad 
de reacción. Se trata de interpretar los datos de laboratorio para obtener una ecuación de
velocidad intrínseca que permita el diseño del reactor.
En primer lugar, se estudiará si existe influencia de los procesos de difusión sobre la 
velocidad de reacción en nuestras condiciones de trabajo. A continuación, se obtendrán los 
perfiles de concentración y temperatura en el interior de la partícula catalítica y se estudiarán las 
condiciones límite a las que se puede trabajar de diámetro de partícula y velocidad lineal para 
diferentes temperaturas de reacción para que no exista influencia de los procesos de difusión.
5.1. EFECTOS DE LA DIFUSIÓN EXTERNA SOBRE LA VELOCIDAD 
DE REACCIÓN
Independientemente de lo activa que sea una partícula catalítica, la reacción solo podrá 
ocurrir si los reactantes llegan a su superficie. Para que esto ocurra debe existir una fuerza 
impulsora, que es la diferencia de concentraciones. Este gradiente depende de la velocidad del 
fluido cercano a la superficie, de las propiedades físicas del fluido, y de la velocidad intrínseca 
de la reacción química en el catalizador. Esto es, depende del coeficiente de transferencia de 
materia entre el fluido y la superficie, y de la constante de velocidad de la reacción catalítica 
[37]. En cualquier caso, la concentración en la superficie catalítica es inferior a la concentración 
en el fluido que la rodea, por lo que la velocidad observada es más baja que la que 
correspondería a la concentración de reactantes en el fluido.
Al igual que existe una diferencia de concentraciones entre el fluido y el catalizador, 
también existe una diferencia de temperaturas. Ésta depende del coeficiente de transferencia de 
calor entre el fluido y la superficie catalítica, de la constante de velocidad de la reacción y del 
calor de reacción. Si la reacción es endotérmica, la temperatura de la superficie del catalizador 
será inferior a la del fluido exterior, y la velocidad que se observa será menor que la 
correspondiente a la temperatura del fluido; las resistencias a la transferencia de materia y 
energía se complementan entre sí. Si la reacción es exotérmica, la temperatura de la superficie 
del catalizador, será superior a la del fluido. Así, la velocidad será mayor que la correspondiente 
a las condiciones del fluido cuando la temperatura se eleva, y será menor cuando se reduzca la 
concentración de reactantes [37] (Figura 5.1).
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Figura 5.1. Perfiles externos de concentración y temperatura para reacciones catalíticas fluido-
sólido. [37]
En esta parte del trabajo, se va a estudiar de modo cuantitativo la forma en que estos 
procesos afectan a la velocidad, la cual es la velocidad que necesitamos para diseñar reactores 
heterogéneos. Conociendo la velocidad para un conjunto de condiciones de concentración y 
temperatura, las ecuaciones de transferencia de calor y de masa se usan para evaluar las 
concentraciones y temperaturas en la superficie. Dichos valores, pueden relacionarse con la 
velocidad medida para buscar una ecuación de velocidad intrínseca que permita el diseño del 
reactor.
5.1.1. Transferencia de masa
En estado estacionario, la velocidad de una reacción química puede expresarse en 
términos de velocidad de difusión del gas a la superficie, o en términos de la velocidad en la 
superficie. 
( ) ( )
( )
A A g B S
n
A S
N r k a C C
r kC
= − = −
− =
Despejando CAS en la primera ecuación y sustituyendo en la segunda, obtenemos para n=1:
( ) 0
· g
A B obs B Bobs
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k k a
r C k C kC
k k a
ψ
 
− = = =  + 
(Ec. 5-1)
donde CAB y CAS son las concentraciones en el gas y en la superficie respectivamente, kobs es la
contante cinética procedente del ajuste de los datos del laboratorio y a es la superficie de 
catalizador por unidad de masa.
kobs se expresa en función de k y kg en la forma:
1 1 1
obs gk k k a
= +     (Ec. 5-2)
Los coeficientes promedio del transporte entre la corriente global y la superficie de la 
partícula en un reactor de lecho fijo, pueden correlacionarse en términos de grupos 
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adimensionales que describen las condiciones del flujo. Para la transferencia de masa, el grupo 
kg·???????úmero de Sherwood, es una función empírica del número de Reynolds dp·??? y del 
número de Schmidt ????D. Es muy común correlacionar los datos experimentales en términos de 
factores jA, que se definen como las siguientes funciones de los números de Sherwood y 
Schmidt y nos sirven para estimar el coeficiente de transferencia de materia entre el gas y el 
sólido, kg:
2 3
2 3g g
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A partir de nuestros datos, calculamos el número de Reynolds. Para el cálculo de las 
propiedades termodinámicas y fluidodinámicas se ha tomado como valor de temperatura en 
todos los casos 215ºC, promedio de las temperaturas de reacción utilizadas en los experimentos.
dp ~ 100 ?m
G = 0.0216 g·min-1 / 3.85·10-5 m2 = 9.337·10-3 kg·m-2·s-1
? (T = 215ºC) = 2.7·10-5 Pa·s
Re = 3.49·10-2
A continuación calculamos jA,
0,511,66ReA pj
−=  = 9.195
A partir de jA y los números de Sherwood y Schmidt calculamos el coeficiente de transferencia 
de materia:
??????????ºC) = 2.7·10-5 Pa·s
? = P·M / (R·T)
P = 1 atm
M = 9.652 g·mol-1 (promedio entre los pesos moleculares de los 3 componentes)
T = 215 + 273 = 488 K
??????????ºC) = 0.241 kg·m-3
D = 0.2005 cm2·s-1 (calculado en el apartado 5.2.1.)
Sc = 5.59
A partir de la ecuación 5-2 despejamos kg:
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kg = 0.113 m s
-1
Con el valor de la constante cinética observada procedente del ajuste de datos 
experimentales de acuerdo a un modelo empírico y la ec. 5-2 obtenemos el valor de la constante 
cinética real que tiene en cuenta la difusión de reactantes a través de la capa límite.
kobs, 215 ºC = k’ = 3.784·10
-3 m3·kg-1·s-1
a = 163000 m2·kg-1
k = 3.784·10-3 m3·kg-1·s-1
A partir de los resultados obtenidos se deduce que la resistencia a la transferencia de 
masa a través de la capa límite es despreciable con respecto a la de las etapas químicas. Por 
tanto, la concentración de naftaleno en el gas (CB) y en la superficie del catalizador (CS) 
coinciden.
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5.1.2. Transferencia de energía
La transferencia de calor entre el fluido y el catalizador tiene lugar por la misma 
combinación de procesos moleculares y de convección que describen la transferencia de masa. 
La ecuación, análoga a la ec. 5-3 para la transferencia de calor, es la siguiente, donde h es el 
coeficiente de transferencia de calor y cp·???f representa el número de Prandtl:
2 3
p
H
p f
ch
j
c G k
µ 
=   
 
    (Ec. 5-4)
jD y jH se pueden consideran iguales, de acuerdo con la analogía original propuesta por Chilton y 
Colburn.
La relación entre las diferencias de temperatura y de concentración entre el fluido y la 
superficie del catalizador puede establecerse combinando las correlaciones para kg y h [37]:
( )
2 3
p f
S B B S
p
c kH
T T C C
c D
µ
ρ µ ρ
 −∆
− = −  
 
    (Ec. 5-5)
A continuación, se van a aplicar las ecuaciones anteriores a nuestro caso particular para 
comprobar si la transferencia externa de energía puede afectar a la velocidad global aun cuando 
la resistencia a la transferencia externa de masa se ha visto que es despreciable.
?????-4928.6 kJ·mol-1
cp (T = 215ºC) = 0.023 kJ·mol
-1·K-1
? (T = 215ºC)= 0.249 kg·m-3
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??????????ºC) = 2.7·10-5 Pa·s
número de Prandtl (T = 215ºC) = 0.677
D = 0.2005 cm2·s-1 (calculado en el apartado 5.2.1.)
CB – CS ~ 10
-11 mol·m-3
TS – TB ~ 10
-5 ºC
Se trata de un valor de diferencia de temperaturas entre el fluido global y la superficie 
catalítica inapreciable; al despreciarlo no se introduciría un error significativo en la velocidad de 
reacción.
En conclusión, se observa que para nuestras condiciones de trabajo, apenas existen 
diferencias entre las condiciones del fluido global y la superficie catalítica. Los perfiles externos 
de concentración y temperatura presentados para reacciones catalíticas fluido-sólido en la 
Figura 5.1, serían horizontales, y no ejercerían influencia alguna sobre la velocidad de reacción.
5.2. EFECTOS DE LA DIFUSIÓN INTERNA SOBRE LA VELOCIDAD 
DE REACCIÓN
Prácticamente toda la superficie activa de las partículas catalíticas porosas es interna. La 
reacción que tiene lugar dentro de los poros consume reactantes y libera (si la reacción es 
exotérmica calor de reacción). Éste a su vez, introduce gradientes internos de concentración y 
temperatura que pueden ser de magnitud suficiente para causar una variación significativa de la 
velocidad de reacción.
El efecto de la transferencia intergranular de masa consiste en una reducción de la 
concentración del reactante en el interior de la partícula. Por tanto, la velocidad promedio es 
menor a la que sería si no existiera un gradiente interno de concentración. El gradiente de 
temperatura aumenta la velocidad de las reacciones exotérmicas. Esto se debe a que las 
temperaturas intergranulares serán mayores que las superficiales. Para las reacciones 
endotérmicas, tanto los gradientes de temperatura como los de concentración, reducen la 
velocidad a niveles inferiores a los que se determinan para la superficie externa (Figura 5.2).
En esta parte del trabajo, vamos a tener en cuenta las resistencias internas al transporte, 
para evaluar la velocidad promedio para la totalidad de la partícula catalítica, en términos de la 
concentración y la temperatura en la superficie externa. De esta manera, los resultados del 
efecto de los procesos de difusión externa e interna podrán combinarse para expresar la 
velocidad en términos de las propiedades globales conocidas que pueden usarse para el diseño.
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Figura 5.2. Perfiles de concentración y temperatura en el interior y exterior de la partícula 
catalítica.
5.2.1. Transferencia de masa
Empezaremos definiendo el factor de eficacia:
( )
( )
( )
( )sin int sec
A con resistencia difusional A observada
A Aresitencia difusional rín a
r r
r r
ψ
− −
= =
− −
(Ec. 5-6)
??????????????????????????????????????????????ínseca de la reacción en términos de la 
temperatura y la concentración en la superficie externa.
( ) ( )intA A S obs Sobsr r kC k Cψ ψ− = − = = (Ec. 5-7)
Para una partícula esférica, ?????á relacionado con el coeficiente de difusión efectiva y 
la constante cinética mediante la expresión:
( )
3 1 1
tanh
ψ
φ φ φ
 
= − 
 
   (Ec. 5-8)
donde φ  es el módulo de Thiele, que para una reacción de orden 1, toma la forma:
e
e
k
L
D
φ =     (Ec. 5-9)
siendo Le el cociente entre el volumen de la partícula y la superficie exterior de la partícula que 
para partículas esféricas es Le = R / 3.
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A partir de los valores del factor de eficacia y el módulo de Thiele, y con la geometría 
del catalizador, conoceremos la importancia relativa del proceso de difusión en la velocidad de 
reacción. Este hecho viene recogido en la Figura 5.3.
En primer lugar, se va a calcular el módulo de Thiele.
R ~ 50 ?m à Le = 1.667·10-5 m
k’ = 227.04 ml·gcat
-1·min-1
p
e
p
D D
ε
τ
= (Ec. 5-10)
Figura 5.3. Factor de eficacia para varias geometrías del catalizador y reacciones de primer orden.
Para el cálculo del coeficiente de difusión efectiva De necesitamos conocer la porosidad 
del catalizador, el factor de tortuosidad y el coeficiente de difusión.
Cálculo ?p (porosidad del catalizador)
Porosidad total KIT-6 CeO2 80 = 294.1 cm
3NN2·gcat
-1 (isoterma de adsorción) à
0.3678 gN2·gcat
-1
Densidad N2 (-195.8 ºC) = 0.808 g·cm
-3
Volumen de huecos = 0.455 cm3
Volumen de sólido = masa/densidadreal = 1/5.4 = 0.185 cm
3
cos 0.455
0.71
cos 0.455 0.185p
Volumen hue
Volumen sólido Volumen hue
ε = = =
+ +
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Cálculo ?p (factor de tortuosidad)
1
p
p
τ ε≈
=1.408
Cálculo de D (coeficiente de difusión)
Tanto la difusión global como la de Knudsen contribuyen a la velocidad de transporte 
de masa en el interior del volumen del poro:
1 1 1
AB KD D D
= + (Ec. 5-11)
DAB (Difusividad global):
( )
2
1 23 2 1 1
0.0018583 A BAB
t AB AB
T M M
D
Pσ
+
=
Ω
(Ec. 5-12)
Fórmula de Chapman-Enskog
donde
DAB: difusividad global (cm
2·s-1)
T: temperatura (K)
MA y MB: pesos moleculares de los gases A y B.
Pt: presión total de la mezcla gaseosa, atm
?AB?? ?AB: constantes de la función de Lennard-Jones de energía potencial para el par 
molecular AB; ?AB está dada en Å. Valores de ?AB???A ???B tabulados.
2
A B
AB
σ σ
σ
+
=
( )1 2AB A Bε ε ε=
?AB: integral de colisión, que debe ser igual a la unidad si las moléculas fueran esferas 
rígidas, y que es una función de kB T/?AB para gases reales (kB = constante de Boltzmann)
exp exp exp
B
B B B B
AB
AB AB AB AB
k T k T k T k T
A C D E F G H
ε ε ε ε
−
       
Ω = + − + − + −       
       
A= 1.059953275 E= 1.035754559
B= 0.156003837 F= 1.530055619
C= 0.192731855 G= 1.764722586
D= 0.476391396 H= 3.894134579
DK (difusividad de Knudsen):
9700·K e
A
T
D r
M
= (Ec. 5-13)
donde
DK: difusividad de Knudsen (cm
2 s-1)
T: temperatura (K)
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MA: peso molecular del gas A.
re: radio medio de poro (cm)
A continuación, se va a calcular en primer lugar la difusividad global DAB. En las 
fórmulas A hace referencia al naftaleno y B al oxígeno.
T = 215 + 273 = 488 K
MA = 128.2 g·mol
-1, MB = 32 g·mol
-1
Pt = 1 atm
?A = 5.270 Å ?AB = 4.352 Å
?B = 3.433 Å
?A/kB = 440 K
?B/kB = 113 K ?AB = 3.078·10-21 J
kB = 1.3805·10
-23 J·K-1
?AB = 1.0427
DAB = 0.2005 cm
2·s-1
La difusión Knudsen va a ser despreciable en nuestros catalizadores mesoporosos. Se 
trata de un proceso de difusión que tiene lugar principalmente en microporos (diámetro de poro 
< 2 nm) donde las colisiones tienen lugar principalmente entre las moléculas del gas y las 
paredes del poro y no entre las propias moléculas. Por tanto el coeficiente de difusión D 
coincidirá con el coeficiente de difusividad global DAB de acuerdo con la ec. 5-11.
D = 0.2005 cm2·s-1
Con los valores del coeficiente de tortuosidad y la porosidad del catalizador se calcula el 
coeficiente de difusión efectiva (ec.5-10):
De = 0.101 cm
2·s-1
A continuación se calcula el módulo de Thiele:
densidadaparente????ap = densidadreal · (1-?p) = 5.4·(1-0.71) = 1.57 g·cm-3
Le = 1.667·10
-3 cm
k’·?ap = 3.784 cm3·gcat-1·s-1 · 1.57 gcat·cm-3 = 5.941 s-1
De = 0.101 cm
2·s-1
013.0
101.0
941.5
10·667.1 3 === −
e
e D
k
Lφ
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El factor de eficacia se calcula a partir del módulo de Thiele:
( ) 19969.0
1
tanh
13
≈=





−=
φφφ
ψ
Dicho factor de eficacia toma el valor de 1 por lo que no hay resistencia difusional y la 
velocidad intrínseca coincide con la observada. La difusión hacia el interior de los poros es 
relativamente rápida, por lo que es la reacción química la etapa limitante de la velocidad. Otra 
definición de ??????????????ón de la superficie total que es tan activa como la superficie externa. 
??????????????????????? ??????????????????????????????ícula catalítica coincide con la velocidad 
que existiría si toda la superficie estuviera disponible para el reactante a una concentración CS, 
es decir la velocidad en el centro es igual a la velocidad en la superficie externa, o lo que es lo 
mismo toda la superficie es igualmente efectiva.
5.2.2. Transferencia de energía
Cuando el calor de reacción es considerable, los gradientes de temperatura 
intergranulares pueden tener un mayor efecto sobre la velocidad que los gradientes de 
concentración.
Weisz y Hicks obtuvieron el factor de eficacia no isotermo. Para su cálculo se necesitan 
tres parámetros:
1. El módulo de Thiele,
( )
e
apS
e D
k
r
ρ
φ =·3 (Ec. 5-14)
φ se evalúa a la temperatura de la superficie, esto es (k)S es la constante de velocidad a TS.
2. El número de Arrhenius,
AE
RT
γ =     (Ec. 5-15)
3. Un parámetro del calor de reacción,
( ) e S
e S
H D C
k T
β
−∆
=     (Ec. 5-16)
La Figura 5.4???????????????????????????ón de φ ?????????????????????????á en la parte 
media del intervalo práctico de ??? ?????????????????????????????????????????????????????? 30 y 
40. La curva para ? = 0 corresponde a una operación isotérmica.
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Aplicando las ecuaciones anteriores a nuestro caso de estudio:
3 5.9261.667·10 0.013
0.101e e
k
L
D
φ −= = =
79026.2
19.48
8.314·(215 273)
A
S
E
RT
γ = = =
+
( ) 5 2 3
4
4928.6·1.01·10 ·10
1.567·10
6.51·10 ·488
e S
e S
H D C
k T K
β
− −
−
−
−∆
= = =
Figura 5.4. Factores de eficacia no isotermos para reacciones de primer orden en partículas 
catalíticas esféricas.
A la vista de la Figura 5.4 observamos que el factor de eficacia obtenido a partir de los 
tres parámetros anteriores es igual a la unidad.
Para una reacción exotérmica, la temperatura se eleva hacia el interior del catalizador. 
El aumento de velocidad de reacción que acompaña a la elevación de temperatura, contrarresta 
la reducción de velocidad provocada por la disminución de la concentración de reactante. Sin 
embargo, por el valor del factor de eficacia obtenido, el aumento de temperatura hacia el interior 
del catalizador es moderado y no se produce sinterización ni desactivación del catalizador [37].
Apéndice 5
86
5.3. EFECTO COMBINADO DE LA DIFUSIÓN EXTERNA E INTERNA. 
FACTOR DE EFICACIA GLOBAL Y kobs GLOBAL
Determinada la influencia de la difusión interna y externa sobre la velocidad de reacción 
de manera independiente, el último paso es determinar el efecto conjunto de estas dos variables 
sobre la velocidad de reacción.
( ) 0A Bobsr kCψ− = (Ec. 5-17)
???????0 es el factor de eficacia global. Dicho factor se expresa en función de la difusión interna 
de la siguiente manera:
0
1 1
g
k
k aψ ψ
= + (Ec. 5-18)
En la expresión anterior, k se calcula a partir de la constante cinética observada,
( )
· g obs g
obs
g g obs
k k a k k a
k k
k k a k a k
ψ
ψ ψ
= ⇒ =
+ −
  (Ec. 5-19)
En este caso particular,
kobs, 215 ºC = 3.784·10
-3 m3·kg-1·s-1
kg = 0.113 m·s
-1
a = 163000 m2·kg-1
? = 1
k = 3.784·10-3 m3·kg-1·s-1
?0 = 0.999991 = 1
(-rNp)obs = kCB
A la vista de los resultados, la velocidad de reacción observada de los estudios 
cinéticos, coincide con la velocidad intrínseca de la reacción. En las condiciones de operación 
utilizadas para la determinación de la cinética, las dos etapas físicas (difusión exterior e interior) 
no son importantes; son las etapas químicas las que determinan la velocidad del proceso. Por 
tanto, la ecuación de velocidad obtenida de nuestro estudio cinético, es una ecuación de 
velocidad intrínseca que nos permitirá el posterior diseño del reactor catalítico.
5.4. OBTENCIÓN DE LOS PERFILES DE CONCENTRACIÓN EN EL 
INTERIOR DE LA PARTÍCULA CATALÍTICA
En este apartado, se va a obtener la expresión que relaciona la concentración del 
reactante A en función de la posición para nuestra partícula catalítica.
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La ecuación diferencial que expresa el valor de CA en función de r se obtiene aplicando 
un balance de materia para el volumen de la capa esférica de espesor igual a ????Figura 5.5).
Por tanto, la velocidad de difusión de entrada al elemento menos la velocidad de 
difusión de salida del mismo será igual a la velocidad de desaparición del reactante dentro del 
elemento.
Figura 5.5. Concentración del reactante A en función de la posición, para una reacción de primer 
orden en una partícula catalítica esférica.
Por tanto, el balance queda de la forma:
( ) 0·4··4 22 =−





∂
∂
Π−





∂
∂
∆+Π
∆+
kC
r
C
Dr
r
C
Drr
r
e
rr
e
(Ec. 5-20)
Desarrollando en serie de Taylor el primer miembro, y quedándonos con los dos primeros 
términos de la serie resulta:
( )
errr
D
kC
r
C
rr
r
C
r
C
rr =





∂
∂
−








∆





∂
∂
+





∂
∂
∆+ 2
2
2    (Ec. 5-21)
Operando
errr D
kC
r
C
r
r
C
rr
r
C
rr
r
C
r =





∂
∂
−





∂
∂
∆+





∂
∂
∆+





∂
∂ 2
2
2
22 2    (Ec. 5-22)
Reduciendo términos y dividiendo por r2,
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0
2
2
2
=−
∂
∂
+
∂
∂
eD
kC
r
C
rr
C
   (Ec. 5-23)
En el centro de la partícula la simetría requiere,
0=
∂
∂
r
C
Y en la superficie exterior,
)( sbg
Rr
e CCkr
C
D −=





∂
∂
=
Definimos las siguientes coordenadas adimensionales,
R
r
=η
Sustituyendo en la ecuación 5-23:
0
2 2
2
2
=−
∂
∂
+
∂
∂ ϕ
η
ϕ
ηη
ϕ
eD
kR
   (Ec. 5-24)
La condición de simetría se transforma,
0=
∂
∂
η
ϕ
y la de contorno,
( )1
1
1 =
=
−=





∂
∂
η
η
ϕ
η
ϕ
e
g
D
Rk
A continuación se procede a la discretización mediante diferencias centradas,
η
ϕϕ
η
ϕ
∆
−
=
∂
∂ −+ 11 ii
( )2
11
2
2 2
η
ϕϕϕ
η
ϕ
∆
+−
=
∂
∂ −+ iii
Sustituyendo en la ecuación 5-24,
( )
( )
0
22 2211
2
11 =
∆
−
∆
−
+
∆
+− −+−+
i
e
ii
i
ii
D
kRi ϕη
η
ϕϕ
ηη
ϕϕϕ
(Ec. 5-25)
Agrupando términos comunes,
( )
0
2
12
2
1 1
22
1 =




 ∆
−+




 ∆
+−




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+ −+ i
i
i
e
i
i D
kR ϕ
η
ηϕηϕ
η
η
   (Ec. 5-26)
bC
C=ϕ
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2
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η ∂
∂
=





∂
∂
∂
∂
=
∂
∂
R
C
R
C
Rr
C bb
η
ϕ
∂
∂
=
∂
∂
R
C
r
C b
Apéndice 5
89
(ecuación general)
Si la partícula tiene N nodos, el nodo en la superficie será el N-1 ya que el nodo del centro es el 
0.
El nodo N un nodo hipotético que en general estará entre ???????????????????????????????????????
estimarlo se aplica el polinomio de Taylor en el nodo N-1.
1
1
=
− 





∂
∂
∆+=
ηη
ϕηϕϕ NN     (Ec. 5-27)
A partir de la condición de contorno se sabe que,
( )1
1
1 =
=
−=





∂
∂
η
η
ϕ
η
ϕ
e
g
D
Rk
    (Ec. 5-28)
Por tanto,
( ) 
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 ∆
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=−+= −−−
e
g
N
e
g
N
e
g
NN D
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ϕ
η
ϕϕϕ
·
1
·
1 111     (Ec. 5-29)
Sustituyendo en la ecuación general (Ec. 5-16),
( )
0
·
1
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(Ec. 5-30)
Agrupando términos comunes, y teniendo en cuenta que en i=N-1 à??N-1 = 1, obtenemos la 
expresión,
( ) ( ) ( ) 0·21··2·2·121 1
222
2
1
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
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
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(Ec. 5-31)
Por tanto, ya podemos construir el sistema de ecuaciones lineales,
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Implementamos el sistema de ecuaciones lineales en el Visual Basic, y resolvemos 
utilizando el método SOR (succesive overrelaxation). Se trata de un método de relajación 
iterativo usado para acelerar la convergencia del método de Gauss-Seidel en la resolución de 
sistemas de ecuaciones lineales. Parte de una aproximación inicial y el proceso de resolución del 
sistema de ecuaciones se repite hasta llegar a una solución con un margen de error tan pequeño 
como se quiera.
En la Figura 5.6 se presentan los resultados obtenidos de la resolución del sistema de 
ecuaciones lineales para nuestras condiciones de trabajo: un caudal de gases de 50 mlN·min-1, 
un diámetro de partícula de 100 ??? ?? ???? ???????????? ??? ???ºC. Se observa que la 
concentración en el interior de la partícula permanece casi invariable y su valor coincide con la 
concentración de la fase gas. Por tanto, es una nueva confirmación de que estamos en régimen 
cinético y las resistencias a la difusión son despreciables.
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Figura 5.6. Perfil de concentración en el interior de la partícula catalítica.
A continuación, en la Tabla 5-1 se presentan las condiciones de trabajo límite, en cuanto 
a diámetro de partícula y caudal de alimentación, para diferentes temperaturas del reactor 
catalítico. Para cada una de dichas condiciones se presenta el valor superior (?N???????????????0) 
de C/Cb. Se observa, que para una temperatura de reacción dada, las resistencias a la difusión 
externa y externa se hacen más importantes a medida que aumentamos el tamaño de las 
partículas y disminuimos la velocidad lineal, respectivamente. Asimismo, se observa que para 
un tamaño de partícula y un caudal volumétrico dados, las resistencias a la difusión se hacen 
más importantes al aumentar la temperatura.
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T = 200ºC
                dP (m) 0.0001 0.001 0.01 0.1
0.05
0.005
0.0005
0.999-0.998
0.00005
0.998-0.997 0.999-0.998
T = 300ºC
                dP (m) 0.0001 0.001 0.01 0.1
0.05
0.005
0.0005
0.998-0.997
0.00005
0.828-0.811 0.998-0.997
T = 400ºC
                dP (m) 0.0001 0.001 0.01
0.05
0.005
0.0005 0.998-0.996 0.997-0.994 0.998-0.989
0.00005 0.820-0.806 0.990-0.986 0.993-0.984
T = 500ºC
                dP (m) 0.0001 0.001 0.01
0.05 0.997-0.727
0.005 0.989-0.720
0.0005 0.999-0.999 0.951-0.694
0.00005 0.806-0.782 0.891-0.838 0.835-0.61
Tabla 5-1. Condiciones de trabajo límite para diferentes temperaturas del reactor.
Si continuáramos con la simulación, veríamos que con nuestro catalizador y el caudal 
de 50 mlN·min-1 podríamos trabajar incluso hasta 700ºC sin que existiera influencia de los 
procesos de difusión. Para 700ºC, los valores superior e inferior de C/Cb serían 0.999 y 0.995 
respectivamente.
A continuación, se presentan los perfiles de concentración en el interior de la partícula 
obtenidos de acuerdo a dos métodos diferentes de resolución para las siguientes condiciones:
- diámetro de partícula: 0.01 m
- flujo volumétrico: 0.05 lN·min-1
- temperatura: 500ºC
Q (lN /min)
NO EXISTE INFLUENCIA DE 
LOS PROCESOS DE DIFUSIÓN
Q (lN /min)
NO EXISTE INFLUENCIA DE 
LOS PROCESOS DE DIFUSIÓN
Q (lN /min)
NO EXISTE INFLUENCIA DE 
LOS PROCESOS DE DIFUSIÓN
Q (lN /min)
NO EXISTE INFLUENCIA DE 
LOS PROCESOS DE DIFUSIÓN
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Estos perfiles se han obtenido por un lado de la resolución del sistema de ecuaciones 
anterior y éste se ha comparado con el perfil obtenido al resolver el balance de materia 
imponiendo como condición de contorno que la concentración en la superficie del sólido sea la 
de la fase gas [37]. El perfil de concentraciones obtenido de esta última suposición, viene dado 
en la bibliografía y toma la siguiente expresión [37, 38]:
( )
( )φ
φ
·3
··3
senh
Rrsenh
r
R
C
C
S
=    (Ec. 5-32)
donde φ  es el módulo de Thiele definido anteriormente.
Los resultados se presentan en la Figura 5.7. En ella observamos que el perfil de 
concentraciones obtenido al considerar que la concentración en la superficie de la partícula 
coincide con la de la fase gas es más restrictivo pues predice una variación de la concentración 
en el interior de la partícula superior a la real. Además, no considera la existencia de difusión 
externa, que adquiriría importancia al trabajar a velocidades lineales del gas bajas.
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Figura 5.7. Perfiles de concentración en el interior de la partícula catalítica.
5.5. OBTENCIÓN DE LOS PERFILES DE TEMPERATURA EN EL 
INTERIOR DE LA PARTÍCULA CATALÍTICA
En este apartado, se va a obtener la expresión que relaciona la temperatura en función 
de la posición para nuestra partícula catalítica.
La ecuación diferencial que expresa el valor de T en función de r se obtiene aplicando 
un balance de materia para el volumen de la capa esférica de espesor igual a ????Figura 5.5):
( ) ( ) 0······4··4··4 222 =∆−∆Π+


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



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∂
∂
Π−
∆+
ANpap
rr
t
r
t MHrrrr
T
krr
r
T
kr ρ
(Ec. 5-33)
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Desarrollando en serie de Taylor el primer miembro, y quedándonos con los dos 
primeros términos de la serie resulta:
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En el centro de la partícula la simetría requiere,
0=
∂
∂
r
T
Y en la superficie exterior,
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Definimos las siguientes coordenadas adimensionales,
R
r
t =η
Sustituyendo en la ecuación 5-35:
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La condición de simetría se transforma,
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y la de contorno,
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A continuación se procede a la discretización mediante diferencias centradas,
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Sustituyendo en la ecuación 5-36,
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Agrupando términos comunes,
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(ecuación general)
Al igual que en el caso anterior, si la partícula tiene N nodos, el nodo en la superficie será el N-1 
ya que el nodo del centro es el 0.
El nodo N un nodo hipotético que en general estará entre ?t???????????????????????????t = 1. Para 
estimarlo se aplica el polinomio de Taylor en el nodo N-1.
1
1
=
− 





∂
∂
∆+=
t
t
t
tNtNt
η
η
ϕ
ηϕϕ     (Ec. 5-39)
A partir de la condición de contorno se sabe que,
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Por tanto,
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Sustituyendo en la ecuación 5-38, agrupando términos comunes, y teniendo en cuenta que en 
i=N-1 à??t, N-1 = 1, obtenemos la expresión,
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Por tanto, ya podemos construir el sistema de ecuaciones lineales,
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Implementamos el sistema de ecuaciones lineales en el Visual Basic, y resolvemos 
simultáneamente el balance de materia y el de energía utilizando el método SOR (succesive 
overrelaxation). El valor de la conductividad térmica del CeO2 (kt) es de 8.61 W·m
-1·K-1 [39] y 
el del coeficiente de transmisión de calor (h) es de 60.93 W·m-2·K-1 [40].
En la Figura 5.8 se presentan los resultados obtenidos de la resolución del sistema de 
ecuaciones lineales para nuestras condiciones de trabajo: un caudal de gases de 50 mlN·min-1, 
un diámetro de partícula de 100 ???????????????????????????ºC. Los resultados mostrados se 
corresponden con el estado estacionario, es decir, cuando el calor liberado por la reacción y el 
disipado por la partícula catalítica coinciden. Se observa que la concentración en el interior de
los mesoporos disminuye a medida que avanzamos hacia el interior de la partícula, lo que va 
acompañado de un aumento de la temperatura en el sentido contrario, ocasionado por la propia 
reacción química. Sin embargo, las diferencias entre la superficie de la partícula y el interior no 
son significativas por lo que estamos trabajando en régimen cinético y las resistencias a la 
difusión en nuestras condiciones de trabajo son despreciables.
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Figura 5.8. Perfiles de concentración y temperatura en el interior de la partícula catalítica.
Al igual que en el caso anterior, se ha resuelto el balance de energía considerando como 
condición de contorno que la temperatura en la superficie de la partícula coincide con la de la 
fase gas [37]. Obtenemos una expresión que nos da el gradiente de temperaturas en función del 
gradiente de concentraciones en el interior del poro. ke es la conductividad térmica efectiva, 
definida como la energía transferida por unidad de área total de la partícula catalítica 
(perpendicular a la transferencia de calor).
( )( )0
S 0T
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D H C C
T
k
−∆ −
− =     (Ec. 5-43)
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Dicha ecuación, constituye un método simple para estimar si las diferencias de 
temperatura íntragranulares son significativas.
La conductividad térmica efectiva ha sido calculada de manera aproximada como una 
función de la porosidad del lecho (?l) y las conductividades térmicas de la fase fluido global y 
de la fase sólida (kf, ks) [41]:
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k
kk
ε−






=
1
    (Ec. 5-44)
kt = 8.608 W·m
-1·K-1 [38]
kf = 0.12311 W·m
-1·K-1 (promedio de las conductividades térmicas de los tres 
componentes) [41]
?l = 0.4
ke = 0.673 W·m
-1 K-1
Ya podemos calcular el gradiente de temperaturas en el interior del poro:
( ) KTTS 53
65
0 10·4.710·673.0
10·6.4928·10·01.1 −
−
−−
=≈−
Como en el caso anterior, comparamos el perfil de temperaturas obtenido al variar la 
condición de contorno. Obtenemos nuevamente que el perfil obtenido cuando consideramos que 
la temperatura de la superficie del catalizador es la de la fase gas, es más restrictivo. Sin 
embargo, nuevamente comprobamos que estamos trabajando en régimen cinético.
En conclusión, se observa que para nuestras condiciones de trabajo, apenas existen 
diferencias entre las condiciones del fluido global y la superficie catalítica. Los perfiles de 
concentración y temperatura serían horizontales, y no ejercerían influencia alguna sobre la 
velocidad de reacción.
